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 RESUMO 
Na produção de petróleo a utilização de sistemas de elevação artificial como as bombas 
centrífugas submersas (BCSs) são comuns. Tal equipamento é, em geral, instalado dentro do 
poço o que acarreta altos custos para eventuais manutenções. Para reduzir custos de intervenção 
a PETROBRAS desenvolveu o equipamento SKID BCSS, levando o sistema de bombeio para 
o leito marinho. Entretanto, nesse cenário, ocorreu o acréscimo de frações de gás livre presente 
no interior desses equipamentos causando instabilidades de escoamento e o surging na BCS. 
No presente trabalho foram realizados ensaios experimentais bifásicos gás-líquido em uma 
bancada experimental que simula o SKID BCSS. O aparato experimental utilizado para este 
trabalho simula escoamentos bifásicos em dutos anulares e foi o mesmo desenvolvido e 
utilizado por Vieira (2018) e está instalado no Laboratório Experimental de Petróleo (LabPetro) 
do Centro de Estudos de Petróleo (CEPETRO) da UNICAMP. Os ensaios experimentais 
tiveram como objetivo investigar a influência da inclinação da tubulação e da viscosidade do 
fluido no escoamento intermitente bifásico no espaço anular formado entre a bomba e a cápsula 
e investigar os fenômenos de segregação natural gás-líquido no intake da bomba. Os 
experimentos foram divididos em escoamentos ar-água em diferentes inclinações (15°, 30°, 45° 
e 60°) e cinco soluções viscosas (ar-água/glicerina) na inclinação de 5°, que é a inclinação real 
do equipamento estudado. A bancada experimental foi equipada com sensores de pressão e 
temperatura, além de duas câmeras de alta velocidade posicionadas no duto anular e no intake 
da bomba. Os padrões de escoamento foram caracterizados através da visualização das imagens. 
O padrão de escoamento golfadas foi o mais frequente. Através do processamento das imagens 
pode-se medir as características cinemáticas e geométricas da célula unitária. Ao todo foram 
analisadas 2405 células unitárias e das quais foram possíveis obter os parâmetros do modelo de 
fluxo de deslizamento para todos os casos, para então estimar a fração de vazio in situ. Foram 
estimadas as eficiências de separação média. Ficou evidente a redução exponencial da 
eficiência de separação com o aumento da vazão de líquido e do número de Froude de mistura, 
conferindo o que é reportado pela literatura. A comparação da eficiência de separação com 
modelos da literatura reafirmou a necessidade de modelagem do escorregamento no sentido 
radial no intake. Por fim, novos ajustes para o modelo de escorregamento radial para o 
separador gás-líquido anular inclinado proposto por Vieira (2018) foram propostos com base 
nos dados levantados neste trabalho. 
 
Palavras Chave: Duto Anular, S-BCSS, Separador Gás-Líquido Anular, Escoamento 
Bifásico, Fluidos Viscosos 
 ABSTRACT 
In oil production the use of artificial lift systems such as Electrical Submersible pumps 
(ESPs) are common. Such equipment is generally installed inside the well which entails high 
costs for any maintenance. At this point PETROBRAS developed the SKID ESP equipment, 
bringing the pumping system to the seabed. However, the gas present inside these equipment 
causes flow instability and surging may occur in larger fractions. In the present work two-phase 
gas-liquid experimental tests were performed on an experimental setup simulating SKID ESP. 
The experimental apparatus used for this work simulates two-phase flows in annular ducts and 
it was the same developed and used by Vieira (2018) and is installed in the Experimental 
Laboratory of Petroleum (LabPetro) of the Center for Petroleum Studies (CEPETRO) of 
UNICAMP. Experimental tests aimed to investigate the influence of pipe inclination and liquid 
viscosity on two-phase intermittent flow in the annular space formed between the pump and the 
capsule and to investigate the phenomena of natural gas-liquid segregation on pump intake. The 
experiments were divided into compressed air-water flows at different slopes (15°, 30°, 45° and 
60°) and five viscous solutions (compressed air-water/glycerin) at the 5° slope, which is the 
actual slope of the equipment studied. The experimental setup was equipped with pressure and 
temperature sensors, as well as two high speed cameras positioned in the annular duct and 
intake. The flow patterns were characterized through the visualization of the images, where the 
intermittent slug flow pattern was the most frequent. Through image processing, the kinematic 
and geometric characteristics of the unit cell could be measured. In all, 2405 unit cells were 
measured and it was possible to obtain the drift-flux model parameters for all cases and thus 
calculate the in situ void fraction. The average separation efficiencies were estimated, and the 
exponential degradation of the separation efficiency was evident with increasing liquid flow 
rate and mixture Froude number, which is reported in the literature. The comparison of 
separation efficiency with literature models reaffirmed the need for radial slip modeling. 
Finally, new adjustments for the radial slip model for the inclined annular gas-liquid separator 
proposed by Vieira (2018) were proposed based on the data collected in this work. 
 
Key-words: Annular Duct, ESP SKID, Gas-Liquid Separator, Two-phase Flow, Viscous 
Fluids;  
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1 INTRODUÇÃO 
Diante da grande demanda energética atual, a indústria do petróleo ainda mostra sua 
relevância como uma das maiores geradoras de energia a nível mundial, sendo responsável por 
quase 32 % da geração de energia nos países da OCDE (Organização para a Cooperação e 
Desenvolvimento Econômico) (MME 2019). Somente no Brasil, segundo a Empresa de 
Pesquisa Energética (EPE) publicado no Balanço Energético Nacional (2019) a produção de 
petróleo atingiu uma média de 2,59 milhões de barris diários, dos quais 96% são de origem 
marítima (Offshore). Neste cenário, os processos de extração, produção e transporte do petróleo 
são mais dispendiosos e necessitam sempre de um detalhado estudo de viabilidade técnica e 
econômica (EVTE). Atualmente, a Petrobras possui um grande número de poços que operam 
em águas profundas (de 400 a 1000 metros de profundidade) e ultraprofundas (mais de 1000 
metros) (Silva, 2010). Portanto, faz-se necessário o constante desenvolvimento de técnicas de 
melhorias na produção, dentre elas, a utilização de técnicas de elevação artificial no escoamento 
de petróleo até as facilidades operacionais (Silva, 2010).  
Os sistemas artificiais de elevação de petróleo offshore são empregados para possibilitar 
e ou ampliar a produção, visando garantir vazões economicamente compensatórias para os altos 
investimentos operacionais (OPEX) e também suas despesas de capital (CAPEX) ao longo da 
concessão exploratória do campo. Entre os métodos de elevação artificial disponíveis que 
podem contribuir para o atendimento destes requisitos, estão o gas lift, e o Bombeio Centrífugo 
Submerso (BCS), entre outros. Na Petrobras, o uso da nomenclatura BCSS refere-se a um 
Bombeio Centrífugo Submerso Submarino, que se diferencia do BCS convencional pelo fato 
da bomba ser instalada num poço com Árvore de Natal Molhada (ANM) e ter conexão elétrica 
molhada (Silva, 2010). 
O equipamento BCSS é um sistema composto por uma bomba centrífuga de múltiplos 
estágios, acionada por meio de um motor elétrico também submerso, sendo a energia necessária 
para o seu funcionamento transferida através de um cabo elétrico ligado à plataforma na 
superfície. O acoplamento entre o motor e a bomba é feita pelo selo protetor, que tem algumas 
outras funções, dentre elas suportar o esforço axial gerado pela bomba protegendo o motor, 
permitir a expansão do óleo dielétrico do motor e equalizar a pressão interna do motor com o 
poço. Cada estágio da bomba é composto por um impelidor rotativo e um difusor fixo. As 
propriedades geométricas de cada estágio, tais como diâmetro e altura do rotor são 
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dimensionadas de acordo com o cenário ao qual a bomba será inserida e influenciam aspectos 
importantes como vazão e altura de elevação do fluido bombeado (Estevam, 2002). 
Em instalações convencionais offshore, o BCSS é instalado no fundo do poço através de 
sondas de completação, sendo um processo caro e demorado. Outro fator que afeta a viabilidade 
econômica dos sistemas de bombeamento BCSSs é o alto custo de substituição e intervenção 
tendo em vista que o seu tempo médio entre falhas (Mean Time Between Failures, MTBF) é 
relativamente baixa. Este alto custo é influenciado pela necessidade de uma sonda para a 
mobilização da coluna de produção, o lucro cessante para realizar as operações, além de uma 
série de riscos na instalação do equipamento, como por exemplo, o risco de choque da BCSS 
com a superfície interna do Riser de completação e do revestimento do poço. Estes problemas 
podem não só afetar o cabo elétrico, como a integridade do próprio conjunto BCSS (Costa et 
al., 2013). 
Com o propósito de facilitar a instalação e reduzir os custos de intervenção nesses poços 
e, paralelamente desenvolver campos marginais, a Petrobras desenvolveu uma estrutura 
treliçada de maneira que o BCSS pudesse ficar acomodada no leito marinho. Esta alternativa é 
chamado de SKID BCSS, o qual foi projetado em dois módulos (Figura 1.1): módulo das 
bombas, que engloba dois conjuntos BCSSs instalados em uma inclinação de 5° com a 
horizontal, onde podem trabalhar hidraulicamente em série, ou até mesmo operar com apenas 
um conjunto BCSS. O outro módulo é a base de fluxo, que é acoplada em uma unidade separada 
localizada abaixo do módulo de bomba. Outra grande vantagem em operar com o SKID BCSS 
é a possibilidade de contornar o equipamento quando danificado e produzir o poço com gas-
lift. 
 
Figura 1.1 – Representação do BCS dentro do SKID - (Tarcha et al. 2015). 
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Este conceito é novo e sua viabilidade foi confirmada com sucesso em dois projetos: 
Espadarte na Bacia de Campos e Cascade e Chinook no golfo do México. (Costa et al., 2013; 
Tarcha et al., 2015; 2016). Contudo, apesar de todos os benefícios financeiros deste projeto e 
do êxito obtido nos testes realizados, foram constatadas instabilidades de escoamento causados 
principalmente pelo gás segregado presente no seu interior. 
1.1 Motivação 
Os BCSs são máquinas hidráulicas cuja energia cinética transferida ao fluido é 
proporcional a sua massa específica. Portanto, a presença de elevadas frações de gás nos 
impelidores pode afetar o desempenho do equipamento e degradar o incremento de pressão do 
fluido ao ser bombeado. Diante da perspectiva econômica do empreendimento, a presença de 
gás livre nos estágios de uma bomba centrifuga poderá causar prejuízo, já que com este efeito 
poderá ocorrer a redução da produção de óleo devido à baixa altura de elevação gerada pela 
bomba (Estevam, 2002; Monte Verde, 2011). 
Como o SKID BCSS, ou apenas S-BCSS como é chamando na Petrobras, está localizado 
no leito marinho, zona na qual a pressão é menor que no fundo do poço, o petróleo produzido 
tende a ter mais gás livre em sua composição. A segregação natural induzida pela geometria do 
equipamento e pelas condições citadas de operação podem causar um acumulo de gás segregado 
no topo do dispositivo, o que pode levar a uma operação instável do equipamento (Figura 1.2). 
 
Figura 1.2 – Representação interna do SKID BCSS. (Daun, 2013). 
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Esta presença de gás no topo e a operação instável do equipamento causada pela frequente 
descarga de gás na admissão da bomba causam instabilidades na curva de ganho de pressão 
(Figura 1.3) e reduzindo significativamente a pressão gerada nos estágios, efeito conhecido 
como surging (Figura 1.4). Na região de ocorrência de surging a capacidade de bombeamento 
é reduzida (Monte Verde, 2011). Um bloqueio na área do rotor da bomba, chamado gas locking, 
pode ocorrer caso a fração de gás aumente após o final da região. 
 
Figura 1.3 – Degradação da curva de Head. (Lea e Bearden, 1982). 
 
 
Figura 1.4 – Região de surging. (Monte Verde, 2011). 
Vieira (2018) estudou experimentalmente o escoamento bifásico água-ar no padrão 
intermitente golfadas em um aparato experimental que simula a cápsula do S-BCSS a 5° de 
inclinação. O autor realizou medidas de eficiência de separação e fez o levantamento de 
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características do padrão de escoamento com câmeras de alta velocidade e técnicas de análise 
de sinais de pressão diferencial. 
O presente trabalho é uma continuação do trabalho de Vieira, (2018), porém agora com 
foco na análise da influência da inclinação da tubulação e da viscosidade do líquido na 
eficiência de separação em dutos anulares. 
1.2 Objetivo 
O presente trabalho tem como objetivo o estudo da influência da viscosidade do líquido 
e da inclinação da tubulação em escoamentos gás-líquido em dutos anulares, com vistas finais 
à análise de segregação de fases. 
Devido à complexidade do escoamento bifásico intermitente no interior de S-BCSS e a 
segregação de fases apontada no estudo apresentado por Vieira (2018), o presente trabalho 
levanta dados experimentais do escoamento bifásico água-ar em diferentes inclinações (15°, 
30°, 45° e 60°) e bifásico líquido viscoso-ar a 5° (diferentes viscosidades dadas por solução de 
glicerina e água) em dutos anulares, visando o estudo do fenômeno de segregação de fluidos. 
Será utilizado o mesmo aparato experimental que simula o SKID BCSS desenvolvido por Vieira 
(2018).  
Para um melhor entendimento deste fenômeno serão realizados os seguintes objetivos 
específicos: 
• Repetir os ensaios experimentais realizados por Vieira (2018) água-ar para a 
inclinação de 5° visando aferir o aparato experimental e validar os procedimentos 
experimentais; 
• Realizar experimentos monofásicos utilizando água e fluido viscoso com o objetivo 
de validar os procedimentos experimentais e gerar dados para o estudo de CFD; 
• Realizar ensaios experimentais para água-ar em diferentes inclinações (15°, 30°, 
45° e 60°) e para diferentes viscosidades de fluidos (solução água-glicerina) na 
inclinação de 5° com escoamento líquido-gás; 
• Identificar os padrões de escoamento para todos os casos através da visualização do 
escoamento; 
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• Obter as características inerentes ao padrão de escoamento intermitente golfadas 
(𝑉𝑇𝐵; 𝐶0, 𝑉∞𝑇𝐵  e 𝑓𝑢) para todos os casos assim identificados utilizando técnicas de 
visualização e processamento de imagens; 
• Estimar a eficiência de separação natural e comparar com o modelo de Alhanati 
(1993); 
• Melhorar o entendimento do processo de separação natural; assim como estimar e 
analisar a influência do escorregamento radial no intake neste fenômeno para os 
casos estudados; 
• Por fim, comparar os resultados obtidos experimentalmente para o escorregamento 
radial com o modelo proposto por Vieira (2018) propondo novos ajustes para os 
casos aqui estudados. 
1.3 Organização da Dissertação 
A dissertação será dividida nos seguintes capítulos: 
• Capítulo 1: Apresenta a introdução, motivação e objetivos do estudo;  
• Capítulo 2: Apresentação de uma detalhada revisão bibliográfica e de conceitos 
do SKID BCSS, escoamento bifásico em dutos anulares e separação natural de 
fluidos em dutos anulares e do modelo; 
• Capítulo 3: Descreve o aparato experimental e um resumo do estudo de 
similaridade realizado para adequação dos fluidos de trabalho e por fim os 
procedimentos experimentais adotados;  
• Capítulo 4: Apresenta os resultados obtidos de definição de escoamentos em dutos 
anulares, características da célula unitária do escoamento intermitente nessas 
condições, separação gás-líquido bem como análise de modelos;  
• Capítulo 5: Apresenta as conclusões e sugestões de trabalhos futuros; 
• Apêndice A: Apresenta a análise de incerteza experimental realizada; 
• Apêndice B: Apresenta a aferição dos instrumentos utilizados; 
• Apêndice C: Apresenta os pontos aquisitados e processados para todos os casos; 
• Apêndice D: Apresenta resumidamente os ensaios monofásicos realizados; 
• Anexo A: Apresenta a análise de similaridade da bancada modelo conduzida por 
Vieira, 2018; 
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2 REVISÃO BIBLIOGRÁFICA E DE CONCEITOS 
Neste capítulo serão abordados os conceitos e referências que ofereceram suporte e 
embasamento para o desenvolvimento do trabalho. Inicialmente, são apresentados os conceitos 
básicos e características de operação do sistema SKID BCSS. Na sequência, são apresentados 
os conceitos básicos, definições, assim como as referências bibliográficas mais relevantes em 
escoamentos bifásicos em dutos anulares. Finalmente, são descritos os modelos desenvolvidos 
para estimar a eficiência de separação natural gás-líquido anular e o modelo de separação 
levando em consideração o escorregamento no sentido radial proposto por Vieira (2018). 
2.1 S-BCSS 
O SKID BCSS ou Skidded Subsea Electric Submersible Pump ou apenas S-BCSS como 
é chamado na PETROBRAS, representa um novo conceito de equipamento submarino para 
auxiliar no bombeamento de fluidos na produção de petróleo. Este foi desenvolvido pela 
Petrobras com os objetivos de reduzir os custos de intervenção e facilitar a sua substituição em 
comparação com as bombas centrífugas submersas submarinas - BCSS convencionais. Em 
paralelo desenvolver campos marginais em águas profundas e ultraprofundas. O primeiro 
protótipo do S-BCSS foi testado no polo de testes da Petrobras em Atalaia – Sergipe. 
O equipamento S-BCSS é dividido em duas partes essenciais, a base de fluxo e o módulo 
das bombas, o qual abriga dois conjuntos de BCSS em uma configuração em X, ambos com 
uma inclinação de 5° positiva em relação ao plano horizontal, conforme ilustrado na Figura 1.1 
(Tarcha; Borges; Furtado, 2015). Algumas vantagens do sistema S-BCSS são o CAPEX 
reduzido por utilizar itens de “prateleira” em sua montagem, a facilidade de substituição através 
de barco sem a necessidade de sondas (Figura 2.1) e a possibilidade de continuidade da 
produção, quer seja por uma bomba backup ou por gas-lift, durante a manutenção do 
equipamento (Costa; Oliveira; Roberto, 2013; Tarsha; Borges; Furtado, 2015; Tarcha et al., 
2016). 
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Figura 2.1 – Instalação do S-BCSS (Tarcha et al. 2016). 
A Figura 2.2 representa esquematicamente o circuito de testes desenvolvido pela 
Petrobras em Atalaia e a Figura 2.3 o protótipo construído. Os primeiros testes foram realizados 
com uma fração de vazio sem escorregamento (λ) máxima em torno de 35% para uma pressão 
de admissão de aproximadamente 35 kgf/cm² no intake do sistema (Costa; Oliveira; Roberto, 
2013). 
 
Figura 2.2 – Representação esquemática do circuito óleo e gás em Atalaia (Costa; Oliveira; 
Roberto, 2013). 
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Figura 2.3 – Protótipo construido em Atalaia. (Costa; Oliveira; Roberto, 2013). 
Após os testes realizados no núcleo experimental de Atalaia, testes de longa duração do 
equipamento foram realizados nos campos de Espadarte na bacia de Campos, Rio de Janeiro e 
no golfo do México nos campos de Chinock e Cascade. O desempenho foi acima das 
expectativas tornando o S-BCSS uma nova opção de sistema de bombeamento submarino na 
Petrobras (Costa; Oliveira; Roberto, 2013; Daun, 2013). O equipamento foi o mecanismo de 
bombeamento escolhido para auxiliar na produção de óleos pesados na terceira fase de 
exploração no campo de Baleia Jubarte em 2015, onde as viscosidades nas condições de pressão 
e temperatura de entrada na bomba foram de 100 cP a 300 cP (Tarcha et al. 2015; Tarcha et al. 
2016). 
A relevância da aplicação do S-BCSS, assim como a inovação trazida por essa técnica, 
evidencia a importância do tema abordado no presente trabalho. 
2.2 Escoamento Bifásico Gás-Líquido 
Escoamentos multifásicos são muito comuns na indústria do petróleo. Um exemplo 
clássico é a presença de gás-livre em escoamentos em tubulações, causado principalmente pela 
dissociação do gás devido à diminuição de pressão. Há ainda a possibilidade de presença de 
água e/ou resíduos de rocha tornando a análise do escoamento ainda mais complexa. Devido ao 
posicionamento do S-BCSS no leito marinho, região de pressão menor que no fundo do poço, 
inevitavelmente haverá mais gás livre presente no duto anular formando entre a bomba e a 
cápsula do SKID (Figura 1.2). Sendo assim, ocasionalmente ocorrerá uma intermitência no 
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escoamento bifásico no interior da bomba, ou até mesmo problemas de garantia de escoamento 
devido a severidade desse ambiente. 
Um duto anular é caracterizado pela existência de dois dutos circulares, onde o 
escoamento ocorre entre a parede interna do duto de fora e a parede externa do duto interno. O 
escoamento no S-BCSS ocorre entre a parede interna da cápsula e parede externa da bomba 
antes do fluido adentrar no intake. A razão de aspecto (𝑟𝑎) do duto anular é definida pela razão 
do diâmetro interno (𝐷𝑖) pelo diâmetro externo (𝐷𝑒) (Caetano; Shohan; Brill, 1992a): 
 
𝑟𝑎 =  
𝐷𝑖
𝐷𝑒
 (2.1) 
O diâmetro hidráulico equivalente é definido como a diferença entre o diâmetro externo 
e o diâmetro interno como é descrito pela Eq. (2.2): 
 𝐷𝐻 = 𝐷𝑒 −𝐷𝑖 (2.2) 
O grau de excentricidade (𝑒), do duto anular é definido pela Equação (2.3) A 
representação gráfica desse conceito está ilustrada na Figura 2.4.  
 
𝑒 =  
2𝐷𝐵𝐶
𝐷𝑒 −𝐷𝑖
 (2.3) 
onde DBC (distance between the pipe center) representa a distância entre o centro dos tubos 
que formam o duto anular.  
 
Figura 2.4 – Configuração do duto anular (Caetano, Shoham e Brill, 1992a). 
 Notações Básicas de Escoamento Bifásico 
Nessa seção serão abordados alguns conceitos gerais acerca do escoamento bifásico que 
serão utilizados no decorrer do trabalho. Neste trabalho serão utilizados os subscritos 1 e 2 para 
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as fases líquido e gás, respectivamente. As fases líquido e gás escoam simultaneamente em um 
duto anular de área de seção transversal A.  
- Fração de vazio (α): É uma variável local e instantânea, calculada a partir da razão entre 
as áreas transversais ao escoamento ocupadas pelo gás sobre a área do duto, como representada 
na Equação (2.4). Onde 𝐴1 e 𝐴2 representam as áreas ocupadas pelo líquido e pelo gás, 
respectivamente: 
 
𝛼 = 
𝐴2
𝐴
=
1 − 𝐴1
𝐴
 (2.4) 
- Vazão volumétrica (𝑄) e vazão mássica (?̇?): Pode-se assumir que a soma das vazões 
volumétricas das fases de líquido e gás definem a vazão volumétrica de mistura (𝑄𝑚) como é 
visto na Eq. (2.5), e de forma análoga, pode-se concluir que o mesmo ocorre com a vazão 
mássica de mistura (?̇?𝑚) (Eq. (2.6)). A Equação (2.7) mostra a relação entre essas duas 
variáveis dada pela divisão da vazão mássica pela massa específica do fluido (𝜌𝑘): 
 𝑄𝑚 = 𝑄1 + 𝑄2 (2.5) 
 ?̇?𝑚 = ?̇?1 + ?̇?2 (2.6) 
 
𝑄𝑘 = 
?̇?𝑘
𝜌𝑘
 (2.7) 
- Fração de vazio sem escorregamento (λ): razão entre a vazão volumétrica de gás e a 
vazão volumétrica da mistura gás-líquido. A fração de vazio sem escorregamento (Eq. (2.8)) 
está associada à condição de não existir o escorregamento entre as fases, isto é, as velocidades 
in situ de gás e líquido são as mesmas, característica inerente ao modelo homogêneo.  
 
𝜆 =  
𝑄2
𝑄𝑚
 (2.8) 
- Velocidade superficial (𝑗𝑘): É definida como a vazão de uma das fases dividida pela área 
de seção do duto por onde ocorre o escoamento (Eq. (2.9)). Fisicamente, essa variável 
representa a velocidade hipotética da fase caso ela escoasse sozinha na tubulação. É uma 
variável de grande importância para este trabalho, além de ser a variável que a aparece nos eixos 
dos mapas de padrão de escoamento é a informação básica utilizada para a aquisição de dados 
experimentais. A velocidade superficial de mistura (Eq. (2.10)) é definida como a soma das 
velocidades superficiais das fases de líquido e de gás: 
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𝑗𝑘 =
𝑄𝑘
𝐴
 (2.9) 
 𝑗𝑚 = 𝑗1 + 𝑗2 (2.10) 
- Velocidade real (𝑉𝑘): A velocidade in situ ou real no escoamento bifásico, diferente da 
velocidade superficial é calculada pela razão entre a vazão volumétrica da fase k pela área que 
está mesma fase k está localizada na seção transversal 𝐴𝑘 (Eq.(2.11)): 
 
𝑉𝑘 =
𝑄𝑘
𝐴𝑘
 
(2.11) 
 Padrões de Escoamentos 
Uma das diferenças fundamentais entre o escoamento monofásico e o escoamento 
multifásico é a existência de padrões de escoamento nos escoamentos multifásicos. O termo 
padrão de escoamento refere-se à configuração geométrica de como as fases de gás e líquido se 
distribuem no duto. Segundo Shoham (2005) a classificação dos padrões de escoamento 
bifásicos gás-liquido em tubulações na horizontal são os estratificados (liso - EL e ondulado - 
EO), intermitentes (golfadas/pistonado – G e bolhas alongadas – BA), anular (A) e bolhas 
dispersas (BD) (Figura 2.5) e na vertical ascendente há, basicamente, os padrões bolhas (B), 
intermitentes (golfadas/pistonado – G e Bolhas Alongadas - BA), agitante (AG), anular (A) e 
bolhas dispersas (BD) (Figura 2.6). Os mesmos padrões destacados podem ser encontrados em 
escoamentos bifásicos inclinados (Figura 2.7) (Shoham, 2005). Descrições detalhadas de cada 
padrão podem ser encontradas em literatura específica sobre escoamentos bifásicos como 
Shoham, (2005) e Wallis (1969). 
O escoamento intermitente (I) foi o mais comumente observado neste trabalho. Ele é 
caracterizado pela alternância de líquido e gás. Os pistões de líquido que preenchem toda a área 
da seção transversal do tubo são separados por bolhas de gás, que contêm uma camada líquida 
estratificada que flui ao longo do fundo do tubo. 
Para padrões de escoamento em dutos anular, tem-se como referência o estudo conduzido 
por Caetano et al. (1992a). Neste trabalho o autor identifica os padrões de escoamento 
encontrados em seus experimentos de escoamento bifásico gás-líquido vertical ascendente em 
duto anular concêntrico: bolhas (B), bolhas dispersas (BD), golfadas/pistonado (G), agitante 
(AG) e anular (AN), representados na Figura 2.8. 
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Figura 2.5 – Padrões de escoamento horizontais em duto de seção circular (Shoham, 2005). 
 
 
Figura 2.6 – Padrões de escoamento vertical ascendente em duto de seção circular 
(Shoham, 2005). 
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Figura 2.7 – Padrões de escoamento inclinado ascendente (Shoham, 2005). 
 
 
Figura 2.8 – Padrões de escoamento em duto anular concentrico (Caetano et al. 1992a). 
Vieira (2018) encontrou apenas o padrão intermitente golfadas em seu trabalho 
experimental em duto anular concêntrico para quase toda a sua matriz de testes (𝑗1 = 0,01 −
1,00 𝑚/𝑠 com a fração de vazio sem escorregamento variando entre 10 – 50%), exceto para 
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uma ligeira transição de golfadas para bolhas dispersas nos pontos de maiores vazões de líquido, 
no entanto o autor realizou experimentos apenas com água-ar na inclinação de 5° ascendente 
com horizontal, e como este trabalho explorará outras viscosidade e inclinações, se fez 
necessário abordar outros padrões de escoamento que podem ser encontrados nos testes 
experimentais. Como observado na literatura, a depender das condições de testes, 
principalmente a inclinação da tubulação, podem haver mudanças grandes no padrão de 
escoamento observado. 
 Escoamento Bifásico Gás-Líquido em Dutos Anulares 
Embora o escoamento bifásico em dutos anulares seja comum na indústria do petróleo, 
ocorrendo em áreas como perfuração, produção, elevação e intervenção de poços, o 
conhecimento atual sobre esse conceito continua rudimentar em relação ao escoamento em 
tubos circulares. Em geral, os trabalhos desenvolvidos até o momento foram realizados em 
aparatos de pequena escala, com baixas pressões e principalmente em dutos verticais. A seguir 
serão abordados em síntese os trabalhos com maior relevância sobre escoamentos bifásicos em 
dutos anulares.  
Sadatomi et al. (1982) realizaram experimentos de escoamentos bifásicos água-ar 
verticais com dutos de várias geometrias não-circulares. Os autores discutiram a queda de 
pressão por fricção em termos de regime turbulento para o escoamento monofásico. 
Investigaram também a queda de pressão, fração de vazio, velocidade de ascensão da bolha de 
Taylor em meio estagnado e as fronteiras de transição gás-líquido. Foram utilizados quatro tipos 
de dutos: retangulares, um triangular-isósceles, um circular e por fim, um anular concêntrico. 
Os canais foram feitos em acrílicos de rugosidade desprezível. Através dos experimentos, os 
autores reportaram que a geometria do duto não influencia na transição de padrão de 
escoamento do padrão bolhas para golfada e de golfada para o padrão de escoamento anular 
desde que o diâmetro hidráulico equivalente seja maior que 10 (mm). Além disso, 
desenvolveram uma relação para estimar a velocidade de ascensão de uma bolha de Taylor em 
meio estagnado de água. 
Kelessidis e Dukler (1989) estudaram a transição do padrão de escoamento ascendente 
em dutos anulares verticais concêntricos e excêntricos. Através de seus experimentos 
propuseram um método para identificar os padrões e também prever a transição entre eles. O 
método se baseia na análise das funções de probabilidade de densidade dos sinais de sondas 
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condutivas. Os resultados mostraram que o grau de excentricidade pouco influencia na transição 
dos padrões.  
Kelessidis e Dukler (1990) estudaram a velocidade de ascensão de bolhas em meio líquido 
para dutos anulares verticais concêntricos e excêntricos. No experimento foi observado 
que as bolhas de Taylor são radialmente assimétricas, nunca envolvem totalmente o duto interno 
e se movimentam em velocidade superior que as suas correspondentes em dutos circulares. 
Também sugeriram que a excentricidade do duto não tem grande influência na velocidade de 
ascensão das bolhas. Seus dados experimentais apresentam o que seriam os formatos das 
bolhas, com a parte superior das bolhas assumindo formato elíptico, enquanto em geometrias 
circulares o formato é praticamente esférico. Um modelo teórico para prever velocidade de 
ascensão de uma bolha foi proposto com resultados satisfatórios em comparação com os 
experimentos. 
Caetano, Shoham e Brill (1992a) foram pioneiros na obtenção de resultados 
experimentais com escoamentos gás-líquido verticais ascendentes em dutos anulares 
concêntricos e excêntricos de grande diâmetro. Os ensaios foram conduzidos em aparato 
experimental com razão de aspecto (𝑟𝑎 = 0,55) e duas excentricidades, uma concêntrica e outra 
totalmente excêntrica (𝑒 = 1). Os autores coletaram dados do gradiente de pressão e fração 
volumétrica in situ do líquido, além de definir e classificar os padrões de escoamento e 
desenvolver cartas de fluxo. A fração volumétrica de líquido foi medida por válvulas de 
fechamento rápido. Uma análise dos dados levantados indicou que o conceito de diâmetro 
hidráulico nem sempre é adequado para aplicação. O estudo também incluiu a análise do fator 
de atrito monofásico, da velocidade da bolha de Taylor e das transições dos padrões de 
escoamento. 
Caetano, Shoham e Brill (1992b) desenvolveram modelos matemáticos para caracterizar 
os padrões de escoamento bifásicos ascendente em duto anular vertical. Os autores basearam-
se nos fenômenos físicos relacionados ao escoamento bifásico e nas propriedades geométricas 
da região anular, tais como diâmetros interno (𝐷𝑖) e externo (𝐷𝑒) e o grau de excentricidade (𝑒). 
Os fluidos utilizados nos experimentos foram água-ar e querosene-ar. Além dos padrões de 
escoamento, os modelos são utilizados para prever o comportamento do escoamento, como as 
medidas da fração volumétrica in situ do liquido e do gradiente de pressão. Observou-se grande 
concordância entre os resultados estimados através dos modelos e os dados obtidos nos 
experimentos. 
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Hasan e Kabir (1992) discutem em seu trabalho o problema relacionado à previsão da 
fração de vazio em um escoamento bifásico ascendente em dutos anulares verticais e inclinados. 
Os autores observaram experimentalmente os padrões bolhas, golfadas, agitante e anular. 
Foram desenvolvidas expressões para calcular a fração de vazio nos padrões bolhas, golfadas e 
agitante. Também constataram que as densidades das misturas obtidas a partir dessas 
expressões são relevantes no cálculo da queda de pressão. Os autores obtiveram boa 
concordância entre os resultados experimentais e as previsões do modelo proposto para 
determinar a transição dos padrões de escoamento e a fração de vazio. 
Ekberg et al. (1999) realizaram experimentos em dutos anulares concêntricos, através de 
duas seções de testes, uma com diâmetros externo 𝐷𝑒 = 8,6 𝑚𝑚  e interno e 𝐷𝑖 = 6,6 𝑚𝑚 com 
o comprimento total de 46 cm e outra seção com o comprimento total de 43 cm e com os 
diâmetros externo 𝐷𝑒 = 33,2 𝑚𝑚  e interno 𝐷𝑖 = 35,2 𝑚𝑚. As velocidades superficiais de gás 
e líquido foram, respectivamente, 𝑗2 = 0,02 − 57 𝑚/𝑠 e 𝑗1 = 0,1 − 6,1 𝑚/𝑠. Foram medidos 
e comparados com outros autores, os padrões de escoamento, queda de pressão ao longo das 
seções e a fração de vazio do escoamento água-ar. Os principais padrões de escoamento 
observados foram bolhas, golfadas, bolhas alongadas, estratificado e anular. Os mapas de 
escoamento obtidos diferem dos mapas de escoamento típicos de grandes canais horizontais e 
micro canais com seções transversais circulares. As frações de vazio médias medidas para as 
duas seções de teste foram comparadas com previsões de várias correlações empíricas. No 
geral, uma correlação proposta por Butterworth (1975) baseada nos resultados de Lockhart e 
Martinelli (1949) forneceu a previsão mais precisa das frações de vazio medidas. As quedas de 
pressão medidas foram comparadas com as previsões de várias correlações empíricas, onde a 
correlação de Friedel (1979) forneceu a melhor concordância geral com os dados obtidos. 
Wongwises e Pipatthattakul (2006) realizaram experimentos de escoamento bifásico gás-
líquido em duto anular concêntricos de pequena dimensão horizontal e inclinado (30° e 60°) 
com escoamento ascendente. Os experimentos foram realizados em seção de diâmetro interno 
𝐷𝑖 = 8 𝑚𝑚 e externo de 𝐷𝑒 = 12,5 𝑚𝑚 com uma razão de aspecto de 𝑟𝑎 = 0,64. Foram 
observados os seguintes padrões de escoamento: Golfadas, anular, anular/golfada, 
bolhas/agitante, agitante, bolhas dispersas e golfada/bolhas. Os experimentos identificaram que 
a inclinação do escoamento tem significativa influência na transição de padrão de escoamento, 
queda de pressão e fração volumétrica.  
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Ozar et al. (2008) realizaram experimentos em um duto anular concêntrico vertical com 
o comprimento de 4,37 m e diâmetros externo e diâmetro externo de 𝐷𝑒 = 38,1 𝑚𝑚 e 𝐷𝑖 =
19,1 𝑚𝑚, respectivamente. Os autores estudaram o escoamento bifásico gás-líquido vertical 
ascendente, levantando dados como frações volumétricas, velocidade da bolha. Foram 
observados os padrões de escoamento golfadas, bolhas e agitante. Baseados nos experimentos, 
foi proposta uma nova correlação do coeficiente de distribuição do modelo de fluxo de 
deslizamento. A correlação proposta obteve boa concordância testada no modelo de fluxo de 
deslizamento (drift-flux), utilizando a velocidade de deslizamento proposta por Ishii (1977). 
Mendes et al. (2011) realizaram experimentos em dutos anulares concêntricos de grande 
diâmetro, onde a seção utilizada tinha comprimento total de 10,5 m com diâmetro externo de 
𝐷𝑒 = 111 𝑚𝑚 e interno de 𝐷𝑖 = 75 𝑚𝑚. Os fluidos utilizados foram água, ar e um óleo com 
a viscosidade de µ = 300 cP a temperatura de 20° C. O escoamento bifásico óleo-ar e água-ar 
foi observado em três inclinações, 0° (horizontal), 1° e 45° em relação a horizontal. 
Vieira (2018) realizou experimentos de escoamento bifásico água-ar no interior de um 
duto anular concêntrico levemente inclinado (5°) em relação a horizontal em um aparato 
experimental que simula o sistema S-BCSS, feita em acrílico para permitir a visualização do 
escoamento. O autor realizou medidas de queda de pressão, velocidade de passagem de bolhas, 
filmagem em alta velocidade dos padrões de escoamento (observou apenas o padrão 
golfadas/pistonado), medidas de diferencial de pressão em alta velocidade, velocidade de 
ascensão da bolha de Taylor, parâmetros do modelo de fluxo de deslizamento (drift flux) e 
eficiência de separação. O modelo de fluxo de deslizamento foi utilizado para cálculo da fração 
de vazio para fechamento do modelo de eficiência de separação. 
Ibarra e Nossen (2018) realizaram experimentos em duto anular concêntrico e totalmente 
excêntrico de pequeno diâmetro, os ensaios foram conduzidos na horizontal e levemente 
inclinado (4°) em relação a horizontal em uma seção de 45 m cuja a razão de aspecto é 𝑟𝑎 =
0,505. Os fluidos utilizados para os testes foram água e um óleo Exxsol D60 (µ = 1,4 cP) como 
a fase líquida e hexafluoreto de enxofre (SF6) como a fase gasosa. Os autores encontraram como 
padrão predominante o padrão golfadas, mediram a velocidade das bolhas de Taylor para todos 
os casos e através de uma regressão linear utilizando o modelo de Nicklin (1962), estimaram 
os parâmetros de deslizamento. Observaram que o coeficiente de distribuição 𝐶0 aumenta com 
a inclinação e a viscosidade do líquido. Reportaram que o formato bolha se altera com a 
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velocidade de líquido. Adicionalmente propuseram um modelo para estimar a velocidade de 
deslizamento obtendo um excelente ajuste com os dados obtidos experimentalmente.  
Ibarra et al. (2019a, 2019b) utilizaram o mesmo aparato experimental e as mesmas 
condições operacionais de Ibarra e Nossen (2018) com o objetivo de investigar os padrões de 
escoamento, holdup e gradiente de pressão (Ibarra et al. 2019a), além de desenvolver modelos 
de para prever transições de padrão de escoamento, holdup de líquido e gradiente de pressão 
para escoamento bifásico em duto anular horizontal e levemente inclinado (Ibarra et al. 2019b). 
Os autores observaram os padrões de escoamento estratificado ondulado, golfadas, agitante e 
bolhas dispersas em duto anular concêntrico (Ibarra; Nossen; Tutkun, 2019a, 2019b). 
Solano (2019) estudou o escoamento monofásico no duto anular formado pela bomba e a 
cápsula no S-BCSS e no intake da bomba utilizando técnicas de análise numérica e CFD. O 
autor analisou as componentes axial e radial, as linhas de corrente e os escamentos secundários 
na região do intake, além de comparar os resultados de pressão obtidos numericamente com os 
resultados obtidos experimentalmente por Vieira, (2018). Através do estudo dos campos de 
velocidade e das linhas de corrente o autor constatou que a região do intake é dominado por 
escoamentos secundários como vórtices do tipo banheira e recirculações. 
A Tabela 2.1 resume os trabalhos experimentais encontrados em dutos anulares. 
 Escoamento Bifásico Intermitente em Dutos Anulares 
O escoamento intermitente geralmente pode ser reconhecido como o padrão onde existe 
a alternância de estruturas denominadas células unitárias, onde ao longo do escoamento existe 
a chamada bolha de Taylor ou bolha alongada, seguida de pistões de líquido aerados com bolhas 
dispersas. A bolha de Taylor possui diversos tamanhos e tem um formato cilíndrico com um 
nariz semelhante a um “projétil de fuzil”. A interface entre a bolha de Taylor e o pistão de 
líquido usualmente é descrita como plana para dutos horizontais e inclinados e concêntrica para 
dutos na vertical, remetendo aos padrões estratificado e anular, respectivamente(Shoham, 2005 
e  Wallis, 1969). 
A velocidade da bolha de Taylor, definida como a posição do seu “nariz” em posições 
distintas, tem sido exaustivamente estuda ao longo dos anos por diversos autores para diferentes 
condições de escoamento e propriedades de fluidos, como por exemplo diferentes viscosidades 
de líquidos. A Figura 2.9 ilustra a ideia de célula unitária desenvolvida por Taitel e Barnea 
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(1990), onde 𝐿𝑈 é a dimensão da célula unitária, 𝐿𝑆 o comprimento do pistão de líquido e 𝐿𝐹 o 
comprimento da bolha de Taylor. 
 
Figura 2.9 – Célula Unitária (Taitel e Barnea. 1990).  
 
A velocidade de translação da bolha de Taylor (𝑉𝑇𝐵) definida na Equação (2.12) pode ser 
calculada utilizando o modelo de fluxo de deslizamento proposto por Nicklin et al. (1962) no 
qual a célula unitária é transladada pela velocidade de ascensão da bolha de Taylor em um meio 
infinito (𝑉∞𝑇𝐵) (Eq. (2.13)): 
 
 𝑉𝑇𝐵 = 𝐶0𝑗𝑚 + 𝑉∞𝑇𝐵 (2.12) 
 𝑉∞𝑇𝐵 = 𝐶1√𝑔𝐷𝐻 (2.13) 
 
onde 𝑉∞𝑇𝐵  representa a velocidade de ascensão da bolha de Taylor em meio infinito e estagnado 
escrito para o diâmetro hidráulico equivalente descrito na Equação (2.2), 𝐶0 é o parâmetro de 
distribuição, 𝐶1 é o número de Froude referente a ascensão da bolha de Taylor (Eq. (2.16)), 𝑗𝑚 
é a velocidade superficial de mistura (Eq. (2.9)) definido no centro de volume e 𝑔 a aceleração 
da gravidade.  
O parâmetro de distribuição 𝐶0 depende do perfil de velocidade do líquido à frente da 
bolha de gás e pode ser estimado por diversas relações empíricas de diferentes pesquisadores 
dependendo das condições de escoamento (Hibiki e Ishii, 2003), do formato do duto, a sua 
orientação, entre outros. No entanto quando se fala de dutos anulares concêntricos em diferentes 
inclinações existe uma lacuna na literatura para estimar e comparar este parâmetro.  
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Tabela 2.1 – Resumo dos trabalhos experimentais em dutos anulares. 
 Autores  
 Padrões de 
escoamento 
observados  
 𝑫𝒆 [m]  𝑫𝒊  [m] θ [°] 
Fluido de 
trabalho 
Comprimento 
do duto[m] 
e  Dados levantados  
Sadatomi et al. 
(1982) 
Bolhas, golfadas e 
anular 
0,030 0,015 90 Água/ar 0,88 0 
Fração de vazio; queda de pressão, 
velocidade da bolha de Taylor 
Kelessidis e Dukler 
(1989) e (1990) 
Bolhas, golfadas, 
agitante e anular 
0,0762 0,0508 90 Água/ar 6,93 0 e 0,5 
Transição de padrão de escoamento 
e bolha de Taylor no duto anular 
Caetano et al. 
(1992a) e (1992b) 
Bolhas, bolhas 
dispersas, golfadas, 
agitante e anular 
0,0762 0,0422 90 
Água/ar e 
querosene/ar 
13,70 0 e 1 
Fração de vazio; gradiente de 
pressão; velocidade da bolha de 
Taylor 
Hasan e Kabir 
(1992) 
 127 
48 
57 
87 
58 
66 
74 
82 
90 
Água/ar  0 
Velocidade de bolha; fração de 
vazio 
Ekberg et al. 
(1999) 
 
8,6 
35,2 
6,6 
33,2 
0 Água/ar  0 
Mapa de padrão de escoamento; 
fração de vazio; diferencial de 
pressão 
Wongwises e 
Pipathattakul 
(2006) 
Golfadas, anular, 
anular/golfadas, 
bolhas/golfadas, 
agitante, bolhas 
dispersas e bolhas 
0,0381 0,0191 
0; 30; 
60 
Água/ar 0,88 0 
Padrão de escoamento, fração de 
vazio; queda de pressão 
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Ozar et al. (2008) 
Golfadas, bolhas e 
agitante 
0,0381 0,0191 90 Água/ar 4,38 0 
Padrão de escoamento, velocidade 
de bolha 
Mendes et al. 
(2011) 
Estratificado liso, 
estr. ondulado, 
golfadas, bolhas, 
bolhas finamente 
dispersas, golfadas 
0,111 0,075 0; 1; 45 
Água/ar e 
óleo/ar 
10,50 0 
Padrão de escoamento, queda de 
pressão dinâmica 
Nossen et al. 
(2017) 
Predominantemente 
golfadas 
0,1016 0,0508 0; 4 Óleo/ar 45,00 0 
Padrão de escoamento, holdup e 
queda de pressão 
Vieira (2018) Golfadas 0,110 0,075 5 Água/ar 4,00 0 
Padrão de escoamento, parâmetros 
geométricos das bolhas de Taylor; 
parâmetros de deslizamento, 
Fração de vazio; 
Ibarra et al. (2018) Golfadas 0,099 0,050 0; 4 
Água/SF6 
Óleo/SF6 
45 0 e 1 
Velocidade de bolha, formato de 
bolha, Modelo de velocidade de 
deslizamento. 
Ibarra et al. (2019) 
Estratificado 
ondulado, golfadas, 
agitante e bolhas 
dispersas 
0,099 0,050 0; 4 
Água/SF6 
Óleo/SF6 
45 0 e 1 
Padrões de escoamento, holdup e 
gradiente de pressão. 
Ibarra et al. (2019)  0,099 0,050 0; 4 
Água/SF6 
Óleo/SF6 
45 0 e 1 
Modelo de para prever transições 
de padrão de escoamento, holdup 
de líquido e gradiente de pressão 
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O mais encontrado e reportado pela literatura é descrito por Nicklin (1962) como  
𝐶0 = 2,0 para escoamento laminar e 𝐶0 = 1,2 para escoamentos turbulentos. 
 𝐶0 = 1,2  𝑡𝑢𝑟𝑏𝑢𝑙𝑒𝑛𝑡𝑜 (2.14) 
 𝐶0 = 2,0  𝑙𝑎𝑚𝑖𝑛𝑎𝑟 (2.15) 
 
𝐶1 =
𝑉∞𝑇𝐵
√𝑔𝐷𝐻
= 0,345 (2.16) 
Vieira (2018) adaptou o modelo proposto por Bendiksen (1984) para estimar a velocidade 
de translação da bolha de Taylor utilizando alguns modelos revisados para o escoamento 
intermitente vertical em dutos anulares utilizando diferentes relações geométricas para a 
dimensão característica do duto anular.  
• A Equação (2.17) mostra o modelo de Bendiksen (1984) escrito para diâmetro 
hidráulico equivalente 𝐷𝐻 como feito por Nicklin et al. (1962): 
 
 𝑉∞𝑇𝐵 = (0.54 cos𝜃 + 0.35 sin 𝜃)√𝑔𝐷𝐻 (2.17) 
 
• A Equação (2.18) mostra o modelo de Bendiksen (1984) escrito para o diâmetro 
equiperiférico 𝐷𝑒𝑞 (2.19) sugerido por Sadatomi et al.; (1982) e comprovado por 
Caetano et al., (1992): 
 
 𝑉∞𝑇𝐵 = (0.54 cos𝜃 + 0.35 sin 𝜃)√𝑔𝐷𝑒𝑞  (2.18) 
 𝐷𝑒𝑞 = 𝐷𝑒 + 𝐷𝑖 (2.19) 
 
• A Equação (2.20) mostra o modelo de Bendiksen (1984) escrito para o diâmetro 
externo 𝐷𝑒 com o número de Froude bifásico dependente da razão de aspecto do 
duto anular 𝑟𝑎 (Eq. (2.1)) como é sugerido por Hasan e  Kabir (1992) e 
comprovado por Mendes (2012): 
 
 
𝑉∞𝑇𝐵 = [0.54(1 + 0.185𝑟𝑎) cos𝜃
+ 0.345(1 + 0.290𝑟𝑎) sin 𝜃]√
∆𝜌1−2
𝜌1
𝑔𝐷𝑒 
(2.20) 
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Vieira (2018) observou que a maioria dos pontos experimentais estavam englobados 
dentro dos resultados encontrados pelos modelos (Figura 2.10). 
 
Figura 2.10 – Dados experimentais (+) de velocidade de ascensão da bolha de Taylor 𝑉𝑇𝐵 
em função da velocidade de mistura 𝑗𝑚 comparados com modelos da literatura (Vieira, 
2018). 
• Para casos inclinados, a velocidade da bolha de Taylor pode ser calculada pelo 
modelo Hasan e Kabir (1988) escrito com a razão de aspecto 𝑟𝑎  como proposto 
por Vilória (1999) para duto anular inclinado (30°, 60° e 90°) (Eq. (2.21)): 
 
 𝑉∞𝑇𝐵 =  [0.345 + 0.1 (𝑟𝑎) ]√𝑠𝑒𝑛𝜃(1 + 𝑐𝑜𝑠𝜃)
1.2√
𝑔𝜌1−2
𝜌1
𝐷𝑒 (2.21) 
 Frequência de Células Unitárias 
A frequência de célula unitária é definida como o inverso do seu próprio período de 
trânsito em uma seção do duto (Eq. (2.22)). Resumindo, ela é definida como a razão da 
velocidade de translação da bolha 𝑉𝑇𝐵 pelo seu comprimento 𝐿𝑈 (Eq. (2.23)) (Figura 2.9). 
 
 𝑓𝑢 =
𝑉𝑇𝐵
𝐿𝑈
 (2.22) 
 
 𝐿𝑈 = 𝐿𝐹 + 𝐿𝑆 (2.23) 
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Vieira (2018) comparou seus resultados com a correlação para a frequência de células 
unitárias proposta por Zabaras (2000) para dutos circulares horizontais levemente inclinados 
que, o autor baseou-se no trabalho de Gregory e Scott (1969). 
 
 𝑓𝑢 = 0.0226(0.836 + 2.75 sin 𝜃
0.25) [(
𝑗1
𝑔𝐷
)(
19.75
𝑉𝑚
+ 𝑉𝑚)]
1.2
 (2.24) 
 
A velocidade de mistura para o centro de massa é definida como: 
 
 𝑉𝑚 =
(1 − 𝛼)𝜌1𝑉1 + 𝛼𝜌2𝑉2
𝜌𝑚
 (2.25) 
 
Hernandez-Perez et al. (2010) propõe uma correlação para estimar a frequência de células 
unitárias para dutos circulares baseado em correlação horizontal 𝑓𝑢,ℎ  e totalmente vertical 𝑓𝑢,𝑣  
(Eq. (2.26)). No qual 𝑓𝑢,ℎ  é estimada utilizando a relação de Gregory e Scott (1969) (Eq. (2.27)). 
Para a seção vertical o autor propõe uma nova correlação utilizando dados experimentais 
bifásicos água-ar (Eq. (2.28)). 
 
 𝑓𝑢 =  𝑓𝑢,ℎ cos θ + 𝑓𝑢,𝑣 sen θ (2.26) 
 𝑓𝑢,ℎ = 0.0226 [(
𝑗1
𝑔𝐷
) (
19.75
𝑉𝑚
+ 𝑉𝑚)]
1.2
 (2.27) 
 𝑓𝑢,𝑣 = 0.8428 [(
𝑗1
𝑔𝐷
) (
19.75
𝑉𝑚
+ 𝑉𝑚)]
0,25
 (2.28) 
 
Ibarra e Nossen (2018) propõe uma correlação para duto anular levemente inclinado, no 
qual os autores relacionam o holdup de líquido com e sem escorregamento com a velocidade 
da bolha de Taylor e o diâmetro hidráulico equivalente (Eq. (2.29)): 
 
 
𝑓𝑢𝐷𝐻
𝑉𝑇𝐵
=
1
102
[3,4 (
𝐻𝐿
𝐻𝑆𝐿
)
2
+ 0,065 + 3,9sen𝜃] (2.29) 
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onde o 𝐻𝑆𝐿  e 𝐻𝐿  representam respectivamente holdup de líquido com e sem escorregamento, 
no qual 𝐻𝐿  é estimado através da Equação (2.30) e 𝐻𝐿𝑆 é estimada através da relação de Gregory 
et al. (1978), Equação (2.31): 
 
 𝐻𝐿 = 
𝑗1
𝑗𝑚
 (2.30) 
 
𝐻𝐿𝑠 =  
1
1 + (
𝑗𝑚
8,66)
1,39 (2.31) 
 
Vieira (2018) propõe uma relação para estimar o número de Froude da golfada utilizando 
o comprimento médio do pistão de líquido normalizado pelo diâmetro hidráulico (Eq. (2.32)). 
Em suas análises ele encontra uma média de 4,54 diâmetros contrariando o reportado por Taitel 
et al., (1980) para seção circular e adotado por Caetano et al. (1992) de um comprimento médio 
de 16 diâmetros. No entanto está próximo dos números encontrados e reportados por Ibarra e 
Nossen (2018) para escoamento bifásico em duto anular horizontal e levemente inclinado (4°). 
O autor propõe uma relação ajustada aos seus dados experimentais utilizando o método dos 
mínimos quadrados não lineares. 
 
 𝐹𝑟𝑠𝑙𝑢𝑔 =
1
𝑘𝑑
(1 − 𝜆)(𝐶0𝐹𝑟𝑚 + 𝐹𝑟𝑐𝑡𝑒) (2.32) 
 
onde  𝑘𝑑 representa: 
 
 𝑘𝑑 = (
𝐿𝑠
𝐷𝐻
) (2.33) 
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2.3 Separação Natural Gás-líquido 
 Referência Bibliográfica 
A separação gás-líquido é comum na indústria do petróleo, visto que o petróleo é uma 
mistura complexa de hidrocarbonetos leves, médios e pesados em diversas composições, onde 
a separação ocorre de forma intencional, por exemplo, separadores rotativos em bombas ou de 
maneira natural através da segregação gravitacional, dependendo da aplicação industrial. Ao 
longo dos anos vários pesquisadores vêm investigando esse fenômeno e a seguir será 
apresentado um resumo do que já foi abordado e do que será utilizado como suporte para este 
trabalho.  
O estudo realizado por Lea e Bearden (1982) foi pioneiro na área de separação natural e 
teve como objetivo estudar os efeitos da separação natural e da presença de gás livre no 
desempenho de bombas centrifugas submersas. A bomba utilizada para os ensaios foi uma 
bomba centrifuga série 500 da Centrilift (5,13” OD), utilizando pressões de trabalho entre 25 e 
30 psi. Foi reportado que a eficiência de separação diminui com o crescimento da vazão de 
líquido e com a redução de gás livre presente. Os resultados obtidos pelos autores estão 
expressos no gráfico presente na Figura 2.11.  
 
Figura 2.11 – Curvas do percentual de gás dragado pela BCS (Lea e Bearden 1982a). 
Alhanati (1993) estudou experimentalmente a separação gás-líquido natural e separadores 
rotativos à montante da bomba instalada em uma seção vertical. Os fluidos utilizados foram 
água e ar utilizando uma pressão máxima de trabalho de aproximadamente 400 psig. Os 
resultados obtidos pelo autor destacados no gráfico da eficiência de separação em função da 
vazão de líquido presentes na Figura 2.12 concordam com o reportado por Lea e Bearden (1982) 
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e destacam que a eficiência de separação cai com o aumento da vazão de líquido. O autor 
também desenvolveu um modelo simplificado que, quando comparado com os resultados 
experimentais, obteve boa concordância (Figura 2.12). 
  
Figura 2.12 – Resultados obtidos por Alhanati (1993). 
Em continuidade ao estudo de Alhanati (1993), Viloria (1999) adaptou o aparato 
experimental com a seção de testes ilustrada esquematicamente na Figura 2.13 e realizou 
experimentos para diferentes inclinações. As inclinações testadas pelo autor foram 30°, 60° e 
90° e os fluidos de trabalho foram ar comprimido e água. Além de reportar que a eficiência de 
separação cai com o aumento da vazão de líquido o autor propôs uma correlação empírica para 
estimar a fração de vazio no intake, considerando que a mesma é diferente da encontrada no 
duto anular à montante do mesmo. 
 
Figura 2.13 – Aparato experimental utilizado por Viloria (1999). 
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Harun et al., (2001, 2003) utilizando dados experimentais de Alhanati (1993) e Viloria 
(1999) apresentaram um modelo mecanicista para a separação natural baseando em um volume 
de controle localizado na entrada da bomba.  
Liu e Prado (2001) baseando-se em um separador vertical (Figura 2.14) destacam três 
regiões, Região I, Região II e Região III. A primeira (Região I) o escoamento bifásico se 
desenvolve no duto, na segunda (Região II) o local onde está inserida a bomba, tornando-se 
uma seção de geometria anular e onde é definido que parte do gás presente é arrastado pelo 
líquido para o interior da bomba e por último a terceira (Região III) região é o local onde existe 
um nível estático e onde o gás é separado naturalmente por gravidade. 
 
Figura 2.14 – Esquema de separação gás-líquido (Liu e Prado, 2001). 
Baseando-se no esquema presente na Figura 2.14 Liu e Prado (2001) propuseram um 
modelo de separação natural de um poço vertical no qual se baseiam no seguimento de bolhas 
(Figura 2.15.a), onde a separação natural é estimada geometricamente em que a bolha é não 
dragada para a admissão da bomba, e paralelamente como complemento desenvolveram o 
conceito de círculo de separação no duto anular (Figura 2.15.b), o qual delimita a região em 
que as bolhas seriam ou não dragadas para o intake, subscrito como 𝑟𝑠 na Figura 2.15.b, no 
entanto essa abordagem ainda carece de validação experimental (Liu, 2002; Liu e Prado, 2001).  
Marquez (2004) propôs um modelo para separação natural na direção vertical utilizando 
o modelo de fluxo de deslizamento aplicado a um volume de controle na região do intake. O 
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escorregamento na direção radial é calculado a partir de correlações dos dados experimentais e 
para a direção axial utiliza modelos da literatura. O autor propõe também um modelo 
simplificado para a obtenção dos campos de pressão e velocidades para a fase líquida busando 
simplificar a abordagem de seguimento de bolhas de Liu (2002). Marquez (2004) aplicou a 
abordagem de funções corrente e de vorticidade para o modelo de mistura bidimensional em 
coordenadas cilíndricas, resolvendo-o numericamente para obter as eficiências de separação 
como ilustrado na Figura 2.16. 
 
 
(a) (b) 
Figura 2.15 – (a) Trajetória das bolhas no duto anular; (b) Círculo de separação proposto na 
seção anular; (Liu, 2002; Liu; Prado, 2001). 
 
Figura 2.16 – Função corrente para a fase gasosa (Marquez, 2004; Marquez; Prado, 2003). 
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Por fim, Vieira (2018) estudou a separação natural gás-liquido do escoamento bifásico no 
interior de dutos anulares levemente inclinados (5°) em relação a horizontal em um aparato 
experimental que simula o S-BCSS. O estudo teve como objetivo entender o fenômeno de 
separação natural bem como estimar a eficiência de separação realizada pelo inkate. Seus 
resultados foram coerentes qualitativamente com o reportado por Lea e Bearden (1982) e 
Alhanati (1993), porém com grandes desvios quantitativos. A Figura 2.17 mostra o resultado 
da eficiência de separação reportada por Vieira (2018) e a comparação com o modelo proposto 
por Alhanati, 1993. O desvio observado se deu pelo fato do modelo de Alhanati desprezar o 
escorregamento no sentido radial. Entretanto a mesma tendência de diminuição da eficiência 
de separação é observada. 
Neste mesmo trabalho Vieira (2018) propõe um modelo semi-analítico para estimar a 
eficiência de separação e uma correlação para o escorregamento no sentido radial, no qual 
utiliza dados experimentais para encontrar os coeficientes do modelo. 
 
Figura 2.17 – Comparação da Eficiência Experimental (+) com o Modelo de Alhanati, 1993 
(o) (Vieira, 2018). 
A Tabela 2.2 destaca os principais trabalhos realizados acerca da eficiência de separação, 
assim como fluido utilizado nas pesquisas, a orientação dos dutos e as suas principais 
contribuições. 
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Tabela 2.2 – Resumo dos trabalhos realizados em Separação Natural. 
Autores 
Fluido 
utilizado 
Orientação 
do duto 
Contribuições 
Lea e Bearden 
(1982) 
Água/ar Vertical Reportaram que a separação diminui com o crescimento da vazão de líquido. 
Alhanati (1993) Água/ar Vertical 
Reportaram a separação diminui com o crescimento da vazão de líquido e o 
decréscimo da Razão gás líquido 
Desenvolveu um modelo para calcular a eficiência no qual desconsidera o 
escorregamento na direção radial. 
Vilória (1999) Água/ar 
Vertical e 
Inclinado 
Correlação empírica para estimar a fração de vazio na região do intake 
Harun (2001) - Vertical Propôs um modelo mecanicista para rescrever a separação natural.  
Liu e Prado (2001) - Vertical 
Propôs o seguimento de bolhas. 
A separação natural é estimada geometricamente caso a trajetória da bolha a 
leve ao intake ou para o topo do anular. 
Define-se o conceito de círculo de separação que delimita uma região do 
domínio cujas bolhas serão sugadas para o intake. 
Marquez (2004) - Vertical  
Propõe um modelo simplificado para a separação natural em um poço vertical 
baseado no uso do modelo de deslizamento aplicado a um volume de controle 
na região do intake. 
Seguimento de bolha para propor um modelo de obtenção dos campos de 
pressão e da velocidade da fase líquida; 
Vieira (2018) Água/ar 
Levemente 
inclinado 
Identificação e estimativa de células unitárias no dorso do duto anular; 
Identificação da necessidade melhoria dos modelos de separação para duto 
anular levemente inclinado; 
Reportou a importância e estimou o escorregamento no sentido radial na 
região do intake. 
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 Modelagem Separação Natural Gás-Líquido 
Alhanati (1993) propõe em sua tese o primeiro modelo para calcular a eficiência de 
separação natural em dutos anulares verticais. Seu modelo despreza o escorregamento no 
sentido radial no intake. Viloria (1999) investigou o modelo de Alhanati (1993) para os casos 
inclinados. O autor reportou a importância da adição do escorregamento no sentido radial no 
intake no modelo de separação. No entanto ele não modelou tal fenômeno. O autor também 
inferiu que a fração de vazio no intake é diferente da encontrada no duto anular e propôs uma 
relação através de uma regressão utilizando os seus dados experimentais. Harun et al., (2001) e 
Marquez (2004) utilizando uma abordagem mecanicista procuraram modelar o escorregamento 
radial utilizando dados experimentais de Alhanati (1993) e Viloria (1999). No entanto os 
modelos ainda carecem de correlações de fechamento para diversos termos como densidades 
de áreas interfaciais, a dimensão característica das bolhas e coeficiente de arrasto. 
A eficiência de separação natural gás-líquido pode ser definida como a vazão volumétrica 
de gás que migra para o topo (𝑄2𝑣) do duto anular dividida pela vazão volumétrica total de gás 
(𝑄2) como é expresso na Equação (2.34) e pode ser visualizada na Figura 2.18 do volume de 
controle para separador vertical caracterizada por Vieira (2018). 
 
Figura 2.18 – Volume de Controle para o separador vertical (Vieira, 2018). 
 
 𝐸 =
𝑄2𝑣
𝑄2
= 1 −
𝛼
(1 − 𝛼)
𝑄1
𝑄2
= 1 −
𝛼
(1 − 𝛼)
𝑗1
𝑗2
=
(1 − 𝛼)𝑗2 − 𝛼𝑗1
(1 − 𝛼)𝑗2
 (2.34) 
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onde 𝐸 é a eficiência de separação 𝑄2𝑣  é definida como a diferença entre vazão total de gás 𝑄2 
e a vazão de gás que é dragada no intake 𝑄2𝑠  (Eq. (2.35)), isto é, a eficiência de separação é o 
quanto de gás é separado na região do intake, quando todo o gás é separado a eficiência tende 
a 100% e quando todo o gás dragado a eficiência tende a 0. Isto é, se assume que os fluidos 
sejam incompressíveis, as propriedades das fases localmente constantes e que em regime 
permanente o nível dinâmico formado pela interface gás-líquido seja estável. Portanto, todo 
líquido seria sugado pelo BCS. 
 
 𝑄2𝑣 = 𝑄2 − 𝑄2𝑠  (2.35) 
  𝑄2𝑠 =
𝛼
(1 − 𝛼)
𝑄1𝑠 (2.36) 
 
A partir da Equação (2.34), Vieira (2018) propõe reescrever o modelo de Alhanati (1993) 
da seguinte forma, desconsiderando o escorregamento do sentido radial e assumindo que a 
fração de vazio no duto anular é igual a fração de vazio no intake. 
 
 𝐸 = 1 − [
(1 − 𝜆)
𝜆
] [
𝛼
(1 − 𝛼)
] (2.37) 
 α =
𝑗2
𝑗𝑚
𝐶0 +
𝑉∞𝑇𝐵
𝑗𝑚
 (2.38) 
 
Vieira (2018) comparando dados experimentais da eficiência de separação experimental 
com as estimadas pelo o modelo de Alhanati, (1993) descrito na Equação (2.37) observou 
grandes desvios quantitativos, o que sugere a importância de considerar o escorregamento no 
sentido radial no intake para o caso estudado. Além do que, demonstra matematicamente, 
utilizando as considerações de Viloria (1999) e Marquez (2004), que o escorregamento radial 
representa o desvio em relação ao modelo de Alhanati (1993) (Eq. (2.39)).  
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 𝐸 = 1 − [
(1 − 𝜆)
𝜆
] [
𝛼𝑝
(1 − 𝛼𝑝)
]
⏞            
𝐴𝑙ℎ𝑎𝑛𝑎𝑡𝑖
{1−(
𝐴𝑝
𝐴
) (
𝑣𝑠𝑟
𝑣1𝑟
)
⏞        
𝐷𝑒𝑠𝑣𝑖𝑜
} (2.39) 
 
onde 𝐴 e 𝐴𝑝 são as áreas no duto anular e das portas do intake, respectivamente, λ é a fração de 
vazio sem escorregamento, 𝛼𝑝 é a fração de vazio no intake, 𝑣𝑠𝑟 é a velocidade relativa entre 
as fases na direção r e 𝑣1𝑟 é a velocidade da fase líquida na direção radial. 
Vieira (2018) extrapolou o procedimento utilizado por Marquez (2004) para estimar o 
escorregamento no sentido radial para casos inclinados. O trabalho de Marquez (2004) é 
inspirado nos trabalhos de Wallis (1969) e Ishi e Zuber (1979). Como descrito por Vieira (2018) 
o procedimento parte do modelo de dois fluidos escrito para coordenadas cilíndricas em regime 
permanente, com propriedades localmente constantes, desprezando os efeitos das tensões 
interfaciais e sem transferência de massa entre as fases. Além dessas hipóteses, assume-se 
simetria axial sem a variação azimutal.  
Como o objetivo foi investigar a variação radial das velocidades e o seu impacto na 
aceleração convectiva e, consequentemente, no modelo de fluxo de escorregamento, Vieira 
(2018) integrou as equações ao longo do eixo z do duto no volume de controle na região do 
intake (Figura 2.19). Outra hipótese adotada pelo autor, além das que já foram discutidas, foi 
que as velocidades axiais serão constantes ao longo do raio e as radiais serão constantes ao 
longo do comprimento do duto anular. 
 
Figura 2.19 – Volume de Controle (Vieira, 2018). 
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Diante das premissas adotadas, Vieira (2018) reescreveu a equação de conservação da 
massa para a fase líquida e para a fase gasosa, e, utilizando as condições de contorno onde todo 
o líquido seria drenado e de que a velocidade superficial do gás no topo é dada pela eficiência 
de separação, além das velocidades nulas no raio externo (condição de não deslizamento), 
deduziu as velocidades superficiais radiais de líquido e de gás, 𝑗1𝑟  e 𝑗2𝑟 , respectivamente. Como 
destacam as Equações (2.40) e (2.41): 
 
 𝑗1𝑟(𝑟) = 𝑗1
𝑟𝑒
2ℎ
[(
𝑟
𝑟𝑒
) − (
𝑟𝑒
𝑟
)] (2.40) 
 𝑗2𝑟(𝑟) = 𝑗2(1 − 𝐸)
𝑟𝑒
2ℎ
[(
𝑟
𝑟𝑒
) − (
𝑟𝑒
𝑟
)] (2.41) 
 
onde 𝑟𝑒 é o raio externo da tubulação e h é o comprimento da região analisada (Figura 2.19). 
As velocidades superficiais podem ser relacionadas por uma relação cinemática do 
modelo de escorregamento:  
 
 𝑣𝑠𝑟(𝑟) = 𝑣2𝑟(𝑟) − 𝑣1𝑟(𝑟) =
𝑗2𝑟(𝑟)
𝛼(𝑟)
−
𝑗1𝑟(𝑟)
(1 − 𝛼(𝑟))
 (2.42) 
 𝑣𝑠𝑟(𝑟) = (
𝑗2
𝛼(𝑟)
) {(1 − 𝐸) − [
𝛼(𝑟)
(1 − 𝛼(𝑟))
] [
(1 − 𝜆)
𝜆
]} [(
𝑟𝑒
2ℎ
)(
𝑟
𝑟𝑒
− 
𝑟𝑒
𝑟
)] (2.43) 
 
A Equação (2.43) pode ser rearranjada de forma similar ao modelo descrito por Alhanati 
(1993) adicionada dos efeitos do escorregamento radial entre as fases, de modo similar ao que 
foi visto na Equação (2.44). 
 
𝐸 = 1 − [
𝛼(𝑟)
(1 − 𝛼(𝑟))
] [
(1 − 𝜆)
𝜆
] − (
𝛼(𝑟)
𝑗2
)[
𝑣𝑠𝑟(𝑟)
(
𝑟𝑒
2ℎ)(
𝑟
𝑟𝑒
− 
𝑟𝑒
𝑟 )
]
⏞          
𝑣𝑠?̃?
 
(2.44) 
 
A partir da estimativa dos campos de velocidade dados pelas Equações (2.42) e (2.43), 
partiu-se para a estimativa da taxa de transferência líquida média de momento interfacial por 
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unidade de volume com o objetivo de estimar o escorregamento entre as fases. Para tal, 
reescreveu-se a equação da conservação da quantidade de movimento para a direção axial e 
radial para ambas as fases, na qual encontrou-se as equações de transferência de momento 
interfacial líquida axial e radial, onde o momento é recebido pela fase gasosa. O autor destaca 
que o momento recebido pela fase gasosa é aproximadamente a variação da energia mecânica 
da fase líquida (Vieira, 2018). Por fim o autor propõe uma correlação para o termo de 
escorregamento radial dado pela Equação (2.45). 
 
 𝑣𝑠𝑟̅̅ ̅̅ ≅ 𝑣𝑠𝑟̅̅ ̅̅
0 𝑎𝐹𝑟𝑚
2 − 1
𝑏𝐹𝑟𝑚2 − 1
 (2.45) 
 
o número de Froude bifásico para a mistura é dado por Shoham (2005): 
 
 𝐹𝑟𝑚
2 =
𝜌1
𝜌1 − 𝜌2
 
𝑗𝑚
2
𝐷𝐻𝑔 cos 𝜃
 (2.46) 
 
e 𝑣𝑠𝑟̅̅ ̅̅
0, 𝑎 e 𝑏 são: 
 
 𝑣𝑠𝑟̅̅ ̅̅
0 = 𝑣𝑠𝑧 (
𝐶𝐴𝑧
∞
𝐶𝐴𝑟
∞ 𝑡𝑎𝑛 𝜃
) (2.47) 
 𝑎 = (
𝐴
𝐴𝑝
)
2
(
1 − 𝜆
1 − 𝛼
)
2
{1 + ∆𝐶𝑟
∞ [1 − (1 − 𝐸)2 (
1 − 𝛼
𝛼
𝜆
1 − 𝜆
)
2
]} (2.48) 
 𝑏 = (
𝐷𝐻
2𝐷𝑝 𝑡𝑎𝑛 𝜃
) (
1 − 𝜆
1 − 𝛼
)
2
{1 + ∆𝐶𝑧
∞ [1 − (1 − 𝐸2) (
1 − 𝛼
𝛼
𝜆
1 − 𝜆
)
2
]} (2.49) 
 
onde 𝐶𝐴
∞ é uma relação constitutiva para o coeficiente de arrasto de uma bolha como 
apresentado pela Eq. (2.50), 𝐶𝑀𝐴
∞  e 𝐶𝐵
∞ são, respectivamente, os coeficientes de massa 
adicionada (Eq. (2.51)) e de Basset (Eq. (2.52)): 
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 𝐶𝐴
∞ =
𝐶𝐴
′
1 − 𝛼
  (2.50) 
 𝐶𝑀𝐴
∞ =
𝐶𝑀𝐴
′
1 − 𝛼
 (2.51) 
 𝐶𝐵
∞ =
𝐶𝐵
′
1 − 𝛼
 (2.52) 
 
Agrupou-se os coeficientes de massa adicionada e Basset em um único termo: 
 
 ∆𝐶∞ =
𝐶𝑀𝐴
′ − 𝐶𝐵
′
1 − 𝛼
 (2.53) 
 
Vieira (2018) destaca que o coeficiente 𝑏 deve ser negativo para que o sistema não possua 
um polo e tenda ao infinito nas proximidades deste, pois isto implicaria em um resultado não 
físico. Porém isto somente seria possível se o balanço de forças fosse governado pela força de 
Basset, que possui um coeficiente negativo no termo ∆𝐶𝑧
∞ dado pela Eq. (2.49), indicando que 
ela deve ser dominante para estabilizar o sistema. Os outros coeficientes (𝑣𝑠𝑟̅̅ ̅̅
0 e 𝑎) devem ser 
positivos. O autor ressalta que se velocidade superficial de mistura tender a zero, o número de 
Froude da mistura também tenderá a zero, logo o escorregamento será igual a 𝑣𝑠𝑟̅̅ ̅̅
0. Se a 
velocidade superficial da mistura tender ao infinito, o escorregamento tenderá assintoticamente 
para um valor finito, representando um resultado físico oposto à dependência quadrática 
proposta por Marquez (2004). O autor ainda salienta que a dependência do escorregamento em 
relação ao número de Froude bifásico da mistura teria o comportamento exibido na Figura 2.20. 
Visto isto, o autor optou ao método dos mínimos quadrados não linear como opção para estimar 
os parâmetros 𝑣𝑠𝑟̅̅ ̅̅
0, 𝑎 e 𝑏. 
Como não existem equações constitutivas disponíveis na literatura para o fechamento do 
modelo composto pelas Equações (2.47), (2.48) e (2.49), Vieira (2018) utilizou a regressão dos 
seus dados experimentais.  
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Figura 2.20 – Escorregamento radial em função do número de Froude de Mistura (Vieira, 
2018). 
O autor reportou a pouca influência da fração de vazio sem escorregamento visto que os 
dados plotados, somente em função da velocidade superficial da mistura, já colapsam todos os 
dados experimentais em uma única curva com erro reduzido como indicado na Figura 2.21. 
 
Figura 2.21 – Ajuste do modelo em relação aos dados experimentais (Vieira, 2018). 
Em virtude dis+so, implementou-se o método dos mínimos quadrados não linear visando 
estimar os coeficientes 𝑣𝑠𝑟̅̅ ̅̅
0, 𝑎 e 𝑏 indicados na Tabela 2.3. O resultado final pode ser observado 
na Figura 2.21. Observa-se que o ajuste perde qualidade para altos números de Froude de 
mistura e para altas frações de vazio sem escorregamento, o que indica que a hipótese de 
coeficientes constantes começa a falhar neste intervalo. Esta interpretação faz sentido pois nas 
Equações (2.48) e (2.49) todas as ocorrências das frações de vazio sem escorregamento são 
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normalizadas pela fração de vazio (vice-versa). Logo para baixas frações de vazio estes termos 
tendem à unidade. 
Tabela 2.3 – Ajuste do modelo em relação aos dados experimentais (Vieira, 2018). 
Variáveis Ajuste 
𝑣𝑠𝑟̅̅ ̅̅
0 0.15 m/s 
𝑎 20.00 
𝑏 -2.03 
R2 0.9438 
 
 
Finalizando, Vieira (2018) ressalta que a velocidade relativa não é uma grandeza medida, 
mas sim um resíduo em relação ao modelo de Alhanati (1993). Ou seja, por mais que tente 
melhorar este ajuste, antes de tudo, deve-se ter dados melhores e medidas diretas e controladas 
do escorregamento radial, portanto, considerando este nível de incerteza, o autor considerou 
improdutivo continuar qualquer tentativa de melhorar o ajuste. 
2.4 Conclusões Relativas a Revisão da Literatura 
Baseado na revisão bibliográfica apresentada, observa-se uma reduzida quantidade de 
trabalhos relacionados a escoamentos gás-líquido em dutos anulares, principalmente com a 
inclinação e viscosidade do líquido como variáveis. 
Além disso, na linha de separação gravitacional, ainda se observam pontos em aberto 
sobre dados experimentais relacionados com a viscosidade e inclinação da tubulação, bem 
como um modelo fechado relativo ao escorregamento radial. 
Assim, esta dissertação de mestrado tem como foco o levantamento de dados 
experimentais com relação a escoamentos gás-líquido em dutos anulares a diferentes 
inclinações e líquidos de diferentes viscosidades com vistas a possíveis melhorias futuras nos 
modelos de escoamento e modelos de separação gravitacional. 
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3 APARATO EXPERIMENTAL 
O aparato experimental utilizado neste trabalho foi desenvolvido e construído por Vieira 
(2018) para simular a morfologia do escoamento bifásico que ocorre no interior da cápsula do 
S-BCSS. Através dele foi realizado o levantamento de dados experimentais que permitiu a 
análise detalhada de eventuais instabilidades de fluxo, a determinação de padrões de 
escoamento e a obtenção da eficiência de separação no intake da bomba. Detalhes dos cálculos 
relativos ao dimensionamento do aparato são descritos na dissertação de mestrado de Vieira 
(2018) e no ANEXO I. 
A montagem experimental feita no Laboratório Experimental de Petróleo “Kelsen 
Valente Serra” (LABPETRO), localizado no Centro de Estudos do Petróleo CEPETRO da 
Universidade Estadual de Campinas (UNICAMP). O laboratório possui uma estrutura completa 
para realização dos experimentos, contando com linhas de líquidos, de ar comprimido, quadros 
e painéis elétricos, instrumentos de pressão e temperatura, sistema de aquisição de dados e 
outros equipamentos necessários para o desenvolvimento do projeto.  
3.1 Similaridade dos Fluidos Viscosos  
Vieira, (2018) realizou uma análise fenomenológica para desenvolver uma bancada 
experimental que seria similar ao equipamento real S-BCSS. A partir da razão de aspecto (𝜀 =
2,72) e as dimensões da bancada definidas pela análise fenomenológica discutidas no ANEXO 
I, foi desenvolvida, construída e instrumentada no LabPetro a bancada para a realização dos 
experimentos. No entanto, o autor não teve tempo hábil para conduzir os ensaios viscosos para 
o fluido para qual a bancada foi construída, onde as características do fluido encontrados estão 
presente nas Equações (3.2), (3.3) e (3.4), com isso, conduziu os seus experimentos utilizando 
água e ar comprimido como fases líquida e gasosa, respectivamente. 
Portanto, neste trabalho, além de serem realizados os experimentos na inclinação de 5° 
com fluido de teste mencionado, serão conduzidos ensaios com outras soluções viscosas de 
fluidos requisitados pela PETROBRAS. As viscosidades de campo requisitadas como 
referência para os testes são de 30, 60, 100 e 500 cP. Adicionalmente foram realizados ensaios 
experimentais com água e ar comprimido em diferentes inclinações (15°, 30°, 45° e 60°). 
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𝜀 =
𝐷𝐻
𝑅
𝐷𝐻
𝑀 = 2,72 (3.1) 
 
𝜌𝑙 = ±1075,7 
𝑘𝑔
𝑚3
 (3.2) 
 𝜇𝑙 = ±2,3 𝑐𝑃 (3.3) 
 
𝜎𝑙 = ±0,07 
𝑁
𝑚
 (3.4) 
 
onde 𝐷𝐻
𝑅  e 𝐷𝐻
𝑀  são os diâmetros hidráulicos equivalente do equipamento real e do modelo 
experimental, respectivamente, 𝜌𝑙 é a massa específica da fase líquida, 𝜇𝑙 é a viscosidade da 
fase líquida e 𝜎𝑙 a tensão superficial da fase líquida (solução experimental). 
A similaridade da viscosidade desses fluidos reais (campo) para o modelo experimental, 
onde a composição do fluido experimental deve conter uma solução de água e glicerina, foi 
concebida da mesma forma do fluido teste. Isto é, substituiu-se cada viscosidade do óleo (µo), 
demandada em cada cenário dos dados fornecidos pela PETROBRAS, para a análise de 
sensibilidade para construção da bancada, mantendo os demais dados de operação real. 
Manteve-se a razão de aspecto entre a bancada real e do modelo construído no laboratório em 
aproximadamente 2,72 e bancada modelo com 4 metros. Assim, foi obtida, através de uma 
análise de sensibilidade, em planilha eletrônica as seguintes propriedades de fluidos (Tabela 
3.1). 
Tabela 3.1 – Similaridade dos fluidos viscosos. 
Identificação 
da solução 
Viscosidade 
de referência 
Viscosidade 
similar  
Densidade  
Tensão 
superficial 
Título 
mássico  
[-] [cP] [cP] [kg/m³] [N/m] [%] 
Solução 1  6,7 2,3 1075,7 0,07 32 
Solução 2 30 8,7 1148,9 0,067 59 
Solução 3 60 17,8 1177,3 0,066 69,6 
Solução 4 100 30,1 1193,2 0,065 75,5 
Solução 5 500 155 1230,6 0,064 89,5 
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Estas propriedades estão entre as da água e da glicerina, o que sugere uma solução dos 
dois fluidos como boa opção para atingir as propriedades necessárias aos experimentos, 
lembrando que glicerina e água são miscíveis. Todos os cálculos consideraram temperatura 
ambiente (25ºC) e uma pressão absoluta de operação de 2 bar (pressão de operação para a 
aquisição dos pontos experimentais). As figuras com os gráficos de viscosidade, densidade e 
tensão superficial estão presentes no ANEXO I. 
Os ensaios experimentais viscosos foram iniciados a partir da solução de maior 
viscosidade (Solução 5) e a mesma solução foi sendo diluída gradualmente até a solução de 
teste (Solução 1), de menor viscosidade. As soluções foram definidas no Laboratório de 
Garantia de Escoamento (LGE), localizado no CEPETRO, através de um reômetro no qual se 
levantou as curvas de viscosidade em função da temperatura (Figura 3.1). Através dessas 
curvas, a viscosidade desejada foi obtida pelo controle da temperatura, utilizando um trocador 
de calor presente na linha (Figura 3.3.d). 
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Figura 3.1 – Curva viscosidade x temperatura da solução de teste. 
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3.2 Linhas de Suprimento de Fluidos 
A Figura 3.2 apresenta o aparato experimental utilizado para realizar os experimentos. O 
layout consiste de um circuito fechado para escoamento de líquido e injeção de gás à montante 
da seção de testes. O circuito de testes é composto por um tanque de armazenamento de líquido, 
tubulações, bomba booster, bomba e trocador de calor, variadores de frequência, linhas de 
líquido, de gás, e multifásica, válvulas, medidores de vazão, instrumentação na bancada de 
testes e sistemas de aquisição de dados. 
 
Figura 3.2 – Layout do aparato experimental. 
A linha de líquido, em verde na Figura 3.2, é composta de uma bomba booster (Figura 
3.3.b) para bombear o fluido a partir de um tanque vertical de polipropileno de 2 m³ (Figura 
3.3.a). A bomba booster foi utilizada tanto nos testes com água, quanto nos testes viscosos, e 
tem como função auxiliar no controle da vazão e pressão de operação através do controle de 
sua rotação a partir do variador de frequência ilustrados na Figura 3.3. O variador utilizado é 
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fornecido pela fabricante WEG®, modelo CFW 09 (Figura 3.3.e). Um trocador de calor 
termochiller fornecido pela Carrier (Figura 3.3.d) tem como objetivo o controle da temperatura 
de líquido na linha, consequentemente a manutenção da viscosidade desejada das soluções 
viscosas. A segurança da linha é feita por um sistema de by-pass (reciclo de fluidos) com uma 
válvula globo após a bomba, a válvula é mantida aberta com meia volta durante todos os 
experimentos (Figura 3.3.c). 
 
 
 
(b) Booster  
 
(c) Reciclo de Líquido 
 
(a) Tanque de Líquido. (d)  Termochiller. (e) CFW 09. 
Figura 3.3 – Equipamentos da linha de líquidos. (a) Tanque de Líquido, (b) Booster WEG®, 
(c) Reciclo de fluido, (d) Termochiller, (e) Variador de frequência CFW 09. 
Antes de chegar na bancada de testes, o líquido passa por medidores mássicos de vazão 
do tipo Coriolis, sendo um de alta vazão (Figura 3.4.a) e um de baixa vazão (Figura 3.4.b) 
ambos fornecidos pela Emerson. A escolha do medidor de vazão em operação ocorre 
manualmente de acordo com a necessidade da matriz de testes (Tabela 3.6). Detalhes dos 
medidores estão descritos na Tabela 3.2. 
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(a) Medidor mássico de alta vazão. (b) Medidor mássico de baixa vazão. 
Figura 3.4 – Medidores mássicos de vazão de líquido. (a) Alta Vazão – Emerson, (b) 
Baixa Vazão – Emerson. 
 
A linha de ar, em azul Figura 3.2, é composta de um compressor de ar (Figura 3.5.a) 
fabricado pela Ingersoll Rand, com sistema de tanques e absorvedores de pulsação (Figura 
3.5.b). No aparato experimental, o ar passa por um regulador de pressão para garantir que a 
pressão não exceda o limite estabelecido, cujo setpoint máximo é de 10 bar (Figura 3.5.c). A 
válvula controladora de ar auxilia também no ajuste dos pontos da matriz de teste, 
principalmente os pontos de vazões e fração de vazio mais baixas. Após o regulador, o ar passa 
por um medidor de vazão do tipo Coriolis Micro Motion 2200S da Emerson (Figura 3.5.d). A 
vazão é controlada por uma válvula agulha de atuação elétrica MC 160/230 da HORA 
Regelarmaturen (Figura 3.5.e). A injeção de ar é feita por um anel com 4 injetores (Figura 3.5.f) 
afim de se obter a mistura mais homogênea possível nas diferentes condições de testes. 
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(b) Tanques de ar comprimido. 
 
(a) Compressor de ar. 
  
(d) Medidor mássico de vazão. 
 
(c) Regulador de pressão. 
(e) Válvula controladora 
de ar. 
(f) Disposição de injeção de ar. 
Figura 3.5 – Equipamentos que compõem a linha de ar. (a) Compressor de ar - Ingersoll 
Rand, (b) Tanques de ar comprimido - Ingersoll Rand, (c) Regulador de pressão - FESTO, 
(d) Medidor mássico de vazão - Micro Motion, (e) Válvula controladora de ar - HORA 
Regelarmaturen, (f) Disposição de injeção de ar. 
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Após a bancada, na linha de retorno dos fluidos (vermelho na Figura 3.2), está instalada 
uma válvula Choke Fisher modelo 3582i (Figura 3.6) para o controle da pressão de operação 
do experimento. 
Na Tabela 3.2 é apresentada a lista dos principais equipamentos utilizados no sistema de 
testes.  
Tabela 3.2 – Equipamentos utilizados no aparato experimental. 
Equipamento Fabricante/Modelo Características 
Bomba 
Booster/Motor 
Schneider/WEG 
Trifásico 220/380/440V, 72,1/41,7/36,1 A, 
60 Hz, 22(30) kW (HP), 3530 rpm. 
Variador de 
frequência. 
WEG CFW - 09 
Trifásico, 380 - 480 V, 60 Hz, 
microprocessado com display digital e 
comando através de teclado (acionamento 
da booster). 
Termochiller 
Carrier 
AQUASNAP 
30RH20 
Capacidade de refrigeração 61,4 kW, 
aquecimento 62,5kW, temperatura do 
fluido de trabalho de 5 a 56 °C. 
Trocador de calor Casco-Tubo Fabricação própria. 
Tanque de líquidos. RETAP 
Tanque cilíndrico vertical em polipropileno 
de 2 m². 
Válvula Choke. Fisher 3582i 
Válvula de controle globo, posicionador 
com controle eletropneumático sinal de 4-
20 mA. 
Compressor de ar 
Ingersoll Rand SSR 
HP 50 SE 
Compressor da linha de ar, 50 HP, com 
capacidade de 365,4 m³/h 
Tanques de ar 
comprimido. 
Ingersoll Rand 
Reservatórios de ar comprimido necessário 
para a estabilização da pressão, melhor 
distribuição do ar rede e uma correta 
regulagem da carga/alívio do compressor. 
Válvula controladora 
de gás. 
HORA 
Regelarmaturen 
MC 160/230. 
Controlador remoto de fluxo de gás.50 Hz, 
230 V, 4-20 mA. 
Regulador de pressão 
da linha de gás. 
FESTO 
Regulador/atuador de pressão da linha de 
gás regulada remotamente. 
Válvula PSV Fairchild  
Válvula pneumática instalada no topo 
anular da bancada dimensionada em 3 bar. 
Válvula globo Mipel 
Válvula globo instalada no reciclo de 
segurança dimensionada manualmente. 
Acessórios - Tubos, conexões, válvulas, juntas. 
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Figura 3.6 – Válvula Choke - Fisher. 
3.3 Bancada Experimental 
A análise proposta neste trabalho é dependente de dados experimentais como definição 
de padrões de escoamento no interior do S-BCSS. Assim, é primordial a observação do 
escoamento na mesma e a possibilidade de realizar filmagens com câmeras de alta velocidade 
para melhor análise. Para tanto o duto externo da bancada é feito de acrílico transparente 
(Vieira, 2018).  
As tubulações que formam o aparato experimental foram instaladas em uma estrutura 
inclinável, através de catracas, roldanas e cabo de aço, possibilitando a análise do escoamento 
em várias inclinações (0 a 60°) (Figura 3.7). As descrições dos itens da bancada são 
apresentadas na Tabela 3.3. 
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Figura 3.7 – Representação detalhada da bancada de testes. 
 
Tabela 3.3 – Descrição dos itens da Bancada S-BCSS. 
Item Descrição 
1 
Descarga de fluidos multifásicos – Água/Glicerina e Ar em várias proporções (% 
wt) 
2 
Flange adaptador do mangote flexível para tubo PVC 75 mm OD (União com 
espigão) 
3 Estrutura treliçada em metalon 
4 Base pivô com eixo de rotação para a inclinação da estrutura 3 (0 a 30º) 
5 Tubo PVC 75 mm OD 
6 Calço para apoio da estrutura 3 quando inclinada 
7 Apoio para a estrutura 3 quando esta estiver a 0º (horizontal) 
8 Flange tubo PVC 75 mm OD (União 75mm) 
9 PSV - PSHH em 3 bar (1,5 x a pressão de operação prevista em 2 bar) 
10 Manômetro – Controle visual da pressão dentro da bancada 
11 Flange tubo PVC 75 mm OD x tubo acrílico 120 mm OD (25 mm de espessura) 
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12 
Suporte de apoio para o tubo de acrílico externo do trecho anular - cambota ou 
similar 
13 Portas para pontos de tomada de pressão e temperatura (1/4' NPT) 
14 
Centralizadores para o tubo interno de PVC 75 mm OD do trecho anular em relação 
ao tubo de acrílico 120 mm OD (5 mm espessura) 
15 
Intake - 6 furos equiespaçados de 23,3 mm (deve-se permitir a substituição por 
outras geometrias) 
16 
Tampão - o tubo interno 75 mm OD PVC do trecho anular deve ser tamponado 
nesta parte 
17 Tubo Acrílico 120 mm OD (5 mm de espessura) 
18 
Flange tubo acrílico 120 mm OD (25 mm de espessura) x tubo acrílico 120 mm 
OD (25 mm de espessura) 
19 Aquário de acrílico para filmagem no intake. 
20 Flange tubo acrílico 120 mm OD (25 mm de espessura) x tubo PVC 75 mm OD 
21 Tubo acrílico 75 mm OD 
22 
Aquário de acrílico para filmagem e observação dos padrões de escoamento de 
entrada 
23 Flange adaptador do mangote flexível para tubo acrílico 75 mm OD 
24 Entrada de Fluidos - Água/Glicerina em várias proporções (% wt) 
25 Injeção de ar na bancada em várias proporções (% wt) 
26 Olhal de içamento 
27 Cabo de aço 
28 Roldana de suporte 
29 Catraca manual para a inclinação da bancada 
30 
Tampão - placa com furos para inibir escoamentos secundários na base do tubo 
interno 
OBS Curvas, Uniões, Conexões, etc, omitidas. 
 
 
Na Figura 3.8 é mostrada a bancada construída por Vieira (2018) com algumas adaptações 
para este trabalho como nova estrutura para acoplar as câmeras de alta velocidade. 
75 
 
 
Figura 3.8 – Bancada experimental construída. 
A partir de estudos fenomenológicos realizados por Vieira (2018) no software OLGA, 
pode-se subdividir o S-BCSS em subsistemas, tais quais foram divididos em difusor, anular, 
intake e separador (Figura 3.9).  
 
Figura 3.9 – Subsistemas do S-BCSS. 
Difusor: trata-se da seção da cápsula do S-BCS onde não há um duto interno. Na 
admissão, as fases podem se segregar devido à expansão brusca no diâmetro da tubulação de 
admissão para a cápsula;  
Duto anular: trata-se da seção de duto com o casing englobando os motores e protetores 
do conjunto BCS, duto anular formado entre a bomba e a capsula.  
Separador Gás-Líquido (intake): trata-se da seção do duto anular à frente do intake. 
Nesta região, a geometria do intake deforma as linhas de fluxo do escoamento, de forma que 
76 
 
dependendo da geometria das bolhas, o balanço de forças nestas ditará se serão arrastadas para 
o interior do intake ou se prosseguirão para o topo da cápsula. Este fenômeno vai ditar a 
eficiência de arrasto das bolhas para o intake e consequentemente a separação, a zona de arrasto 
e o principal mecanismo de acúmulo de gás no topo (Alhanati, 1993; Liu, 2002; Marquez, 2004; 
Viloria, 1999; Vieira, 2018).  
Topo não drenado: zona morta do escoamento na cápsula, onde o gás não drenado se 
concentra. 
3.4 Instrumentação e Aquisição de Dados 
Na montagem experimental, a aquisição dos dados e a atuação remota dos equipamentos 
são realizadas por um chassis fabricado pela National Instruments® do modelo cDAQ-9189 
(Figura 3.10.a), conectado através da rede TCP/IP a um microcomputador e reconhecido pelo 
software LabVIEW®.  
A ligação dos instrumentos a esses chassis é dada por módulos de aquisição de sinais 
(Figura 3.10.b). Neste módulo os cabos são distribuídos aos respectivos módulos de aquisição 
internos de entrada dependendo do tipo de sinal analógico (+10/-10V ou 4 – 20 mA). Também 
há um módulo de saída de sinais que permite a operação remota dos variadores de frequência 
das bombas booster, da válvula Choke e da válvula de controle de vazão de ar.  
  
(a) Chassi cDAQ-9189 (b) Módulo de aquisição de 
sinais. 
Figura 3.10 – Equipamentos de aquisição de sinais. (a) Chassi NI – 9203, (b) Módulos de 
aquisição de sinais. 
Para o controle dos equipamentos, visualização e aquisição dos sinais, foi desenvolvido 
um programa no software Labview® 2018 (adaptado do programa de Vieira, 2018). Este 
programa é interligado aos módulos de aquisição de dados e possui uma interface gráfica 
(Figura 3.11), que possibilita a visualização dos sinais enviados pela instrumentação, operar os 
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equipamentos remotos (variadores das boosters, válvula Choke e válvula de ar) e permite salvar 
os dados em arquivos digitais de forma ordenada e eficiente.  
 
Figura 3.11 – Interface gráfica do programa de aquisição de dados. 
No programa são medidas e feitas a aquisição de todas as variáveis necessárias para as 
futuras análises. Tal aquisição se dá na forma de arquivos que contém as médias flutuantes das 
variáveis medidas e de assinatura temporal registrados em arquivos de textos com extensão 
*.lvm. Cada ponto é amostrado a uma taxa de 200 Hz durante 30 segundos para um total de 
6000 amostras. A Tabela 3.4 apresenta todas as variáveis medidas durante os experimentos 
além de suas respectivas unidades.  
Tabela 3.4 – Variáveis medidas no sistema de aquisição de dado na bancada experimental. 
Variável Definição Unidade 
𝑷𝒂 Pressão absoluta em diferentes tomadas da bancada. Bar 
∆𝑷𝟏 Diferencial de pressão no trecho anular à montante do intake. Pa 
∆𝑷𝟐 Diferencial de pressão no trecho anular à montante do intake. Pa 
∆𝑷𝟑 Diferencial de pressão no trecho anular à jusante Pa  
T Temperatura na entrada da bancada de testes. °C 
?̇?𝟏 Vazão mássica de líquido. kg/h 
?̇?𝟐 Vazão mássica de gás. kg/h 
𝒋𝟏 Fluxo volumétrico de liquido (Velocidade Superficial) m/s 
𝒋𝟐 Fluxo volumétrico de gás (Velocidade Superficial) m/s 
𝝀 Fração de vazios sem deslizamento [-] 
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Os instrumentos de medição presentes na bancada são transdutores de pressão 
manométrica e diferencial e sensores de temperatura. Há ainda duas caixas de visualização 
feitas de acrílico que permitem a filmagem do escoamento com câmeras de alta velocidade. Por 
fim, uma válvula permite a realização de experimentos com segurança (PSV com setpoint em 
3 bar – 50% superior à pressão máxima de operação que é de 2 bar). Os equipamentos e seu 
posicionamento estão indicados na Figura 3.12.  
 
 
Figura 3.12 – Desenho da bancada instrumentada. 
As medidas de pressão manométrica são feitas por transdutores Rosemount® 2088A 
fabricados pela Emerson (Figura 3.13.a). Tais sensores estão posicionados na admissão da 
bancada (PT1AD), no trecho à montante do intake (PT2IN), no trecho anular à jusante 
(PT3TOP) e na descarga da bancada (PT4OUT) (Figura 3.12). 
As medidas de pressão diferencial foram feitas com transdutores Validyne DP-15 (Figura 
3.13.b) no trecho anular à jusante ao Intake (DP3TOP) a fim de estudar a separação gás-líquido 
no intake através da variação de pressão no trecho. Outros dois transdutores da mesma marca e 
modelo foram instalados no trecho anular à montante do intake (DP1AN) com uma distância 
de 400 mm e (DP2AN) e outro com 560 mm, ambos com a finalidade do estudo da assinatura 
de pressão e dos padrões de escoamento do trecho anular. Os transdutores têm diafragmas 
intercambiável para adequação ao diferencial de pressão a ser medido.  
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(a) Rosemount 2088A (b) Validyne DP15 
Figura 3.13 – Instrumentos de tomada de pressão. (a) Rosemount 2088 A, (b) Validyne 
DP15. 
Os transdutores de pressão diferencial são ligados a demoduladores Validyne CD 23 
(Figura 3.14.a), onde o sinal senoidal emitido de 5 kHz dos transdutores é recebido e 
amplificado.  
  
(a) Demodulador Validyne CD-23 (b) NI USB 6000 
Figura 3.14 – Equipamentos de aquisição de sinais dos transdutores Validyne. (a) 
Demodulador Validyne CD-23, (b) NI USB 6000. 
O sinal de saída de 1 kHz varia linearmente com a pressão e é relacionado a uma escala 
de tensão de -10 a 10V e é transferido a uma placa de aquisição USB National Instruments® 
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modelo NI USB 6000 (Figura 3.14.b) conectada ao computador e lido pelo programa do 
Labview®. 
A medida da temperatura é realizada na admissão da bancada (TT1AD) (Figura 3.12) 
através de um PT100 da Edtec (Figura 3.15). A medida de temperatura é de fundamental 
importância, pois é utilizada para o controle da viscosidade do fluido de trabalho. 
 
Figura 3.15 – Instrumento de temperatura – Termoresistência PT-100. 
 Sistema de Visualização  
A visualização do escoamento foi feita com a técnica de filmagem com câmeras de alta 
velocidade. Dois modelos de câmeras foram utilizadas simultaneamente em locais distintos da 
bancada experimental: uma câmera Motion Pro X3, fabricada pela RedLake, que possui taxa de 
aquisição de 1000 fps na resolução máxima de 1280 x 1024, chegando a 64000 fps em 
resoluções inferiores; e outra Phantom VEO 640 fabricada pela Phantom, que possui uma taxa 
de aquisição de 1400 fps na resolução máxima de 2560 x 1600, chegando 360000 fps em 
resoluções inferiores. 
A aquisição das imagens foram realizadas no trecho anular à montante do intake (Figura 
3.16), focando na seção em torno de onde estão instaladas as tomadas de pressão dos Validynes 
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e no aquário de visualização do intake. Para a visualização do intake na inclinação de 5°, a 
câmera foi posicionada horizontalmente a bancada acoplada a um tripé, para as demais 
inclinações (15°, 30°, 45° e 60°) foram acopladas a uma estrutura fixa à bancada projeta para 
este fim. Para a visualização no trecho anular à montante, a câmera foi posicionada no dorso do 
duto acoplada a uma estrutura fixada na bancada. Tal posicionamento teve como objetivo 
visualizar a transição completa das bolhas e golfadas de líquido para posteriormente efetuar o 
processamento das imagens e captar os parâmetros das células unitárias. De forma a obter 
imagens nítidas, para as velocidade e tempo de exposição utilizados, foi necessária uma grande 
quantidade de luz. A iluminação foi feita por lâmpadas de Xenon posicionadas atrás da seção 
de visualização, e na seção frontal foram utilizadas três refletores MultiLed LT da marca 
GSVITEC (Figura 3.16).  
 
Figura 3.16 – Esquema de visualização e iluminação da bancada experimental. 
As câmeras foram sincronizadas ao programa no Labview® através da função trigger 
para que a aquisição de dados e filmagens fossem feitas ao mesmo tempo.  
Todos os instrumentos e equipamentos utilizados bem como suas características estão 
descritos na Tabela 3.5. A incerteza dos mesmos estão na Tabela A.1 no APÊNDICE A.  
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Tabela 3.5 – Instrumentação utilizada no aparato experimental. 
Instrumento 
Modelo do 
Instrumento 
Características Precisão 
Medidor de vazão 
mássica de líquidos. 
(Alto). 
Emerson Micro 
Motion DS300H 
Sinal de 4 – 20 mA, operação 
de 0 a 190680 kg/h, tipo 
Coriolis de 3”. 
±0.15% (Valor 
lido) 
Medidor de vazão 
mássica de líquidos. 
(Baixo). 
 
Sinal de 4 – 20 mA, operação 
de 120 a 6000 kg/h, tipo 
Coriolis ¾”. 
±0,05% (Valor 
lido) 
Medidor de vazão 
mássica de gás 
Emerson Micro 
Motion 2200S 
Tipo Coriolis de 1/2”, sinal, 
saída analógica de 4 – 20 mA, 
faixa de operação 0 – 310 kg/h. 
±0,35 (valor 
lido) 
Transdutor de 
pressão. 
Validyne DP-15 
Elemento sensor e transmissor 
de pressão diferencial no trecho 
anular à montante. 
±0,25% (fundo 
de escala). 
Sensores de pressão 
absoluta. 
Emerson 
Rosemount 2088A 
Sinal de 4-20 mA, 4 elementos 
sensor e transmissor de pressão 
absoluta distribuídos pela 
bancada. 
0.075% (Span) 
Sensor de 
temperatura. 
Edtec - PT-100 
Termoresistência RTD com 
faixa de operação 0-100 °C na 
admissão da bancada. 
±0,01% (fundo 
de escala). 
Aquisição de sinais 
National 
Instruments cDAQ-
9189 
Chassi para módulo de 
aquisição de sinais conectado à 
rede. 
- 
Aquisição de sinais 
National 
Instruments NI USB 
6000 
Dispositivo multifuncional de 
aquisição de dados utilizado 
para a aquisição do sinal dos 
demoduladores dos validynes. 
- 
Aquisição de sinais 
Demoduladores 
Validyne CD 23 
Demoduladores utilizados para 
codificar e ampliar os sinais dos 
Validynes 
 
Módulo de aquisição 
de sinais 
National 
Instruments NI 9217 
8 canais de entrada para sinais 
de [-]10V – [+]10V 
- 
Módulo de aquisição 
de sinais 
National 
Instruments NI 9203 
8 canais de entrada para sinais 
de 4 – 20 mA 
- 
Módulo de aquisição 
de sinais 
National 
Instruments NI 9265 
8 canais de entrada para sinais 
de 4 – 20 mA 
- 
Câmera 
RedLake Motion 
Pro X3 
Utilizada para a gravação do 
escoamento no intake. 
- 
Câmera Phantom VEO 640S 
Utilizada para a gravação do 
escoamento no duto anular. 
- 
Luzes de LED 
MultiLed LT 
GSVITEC 
4 LEDs de alta potência, 84 
Watt, 24 volts (7,700 Lumens 
totais) 
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 Aferição dos Instrumentos 
A aferição dos sensores e transdutores de pressão foi feita com um calibrador Druck DPI 
615 com precisão de 0,025% de fundo de escala. A aferição foi feita em escala ascendente e 
descendente de pressão de forma a verificar possíveis efeitos de histerese. Além disso, os 
instrumentos de pressão eram conectados diretamente ao sistema de aquisição durante a 
aferição de forma a levantar as curvas pressão x corrente elétrica (4 a 20 mA) ou pressão x 
tensão elétrica (-10V a 10 V).  
A aferição da termoresistência PT-100 foi realizada por meio de um banho termostático 
e um termômetro de referência. O banho termostático varia a temperatura que é medida pelo 
PT100 e comparada com a temperatura de referência. A curva de calibração temperatura x 
corrente (4 a 20 mA) foi feita a partir das medidas obtidas pelo sistema de aquisição de dados.  
Os gráficos das aferições dos instrumentos estão presentes no APÊNDICE B. Nos 
gráficos são apresentadas as equações de ajuste dos dados coletados, assim como o coeficiente 
de determinação, 𝑅2. 
3.5 Procedimentos Experimentais 
Os experimentos foram realizados para obtenção de dados de padrões de escoamento, 
características dos escoamentos em dutos anulares, características do padrão intermitente, 
análise do escoamento no intake, medições de eficiência de separação entre outros. O objetivo 
dos resultados é a análise do escoamento em escala para entendimento dos fenômenos ocorrido 
no equipamento real. Para tal análise desenvolveu-se uma matriz de testes na qual variam-se as 
frações de vazio sem escorregamento em função da variação das velocidades superficiais de 
líquido e gás que são calculadas a partir das vazões medidas.  
 Matriz de Testes 
Como descrito por Vieira (2018), a partir de dados reais de operação e das propriedades 
dos fluidos fornecidos pela Petrobras, foram estimadas as frações de vazio sem escorregamento 
e as propriedades de mistura a fim de obter a razão de aspecto que mantém os números de 
Reynolds e Froude similares no aparato experimental e no equipamento real.  
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Considerando as vazões mínimas e máximas de líquido no dispositivo real e as frações 
de gás livre variando entre 10% e 50%, a partir do fator de escala definido, a matriz de testes 
foi definida e está apresentada na Tabela 3.6. Para os testes viscosos as vazões de líquido são 
alteradas devido à mudança da massa específica. 
Tabela 3.6 – Matriz de testes. 
Caso 
𝒋𝟏 𝒋𝟐 λ 𝑸𝟏 𝑸𝟏 Medidor 
[m/s] [m/s] [-] [kg/h] [kg/h] [AX BX] 
1 0,10 0,01 10% 1697,2 0,4 BX 
2 0,10 0,02 20% 1697,2 1,0 BX 
3 0,10 0,04 30% 1697,2 1,7 BX 
4 0,10 0,06 40% 1697,2 2,7 BX 
5 0,10 0,10 50% 1697,2 4,0 BX 
6 0,19 0,02 10% 3394,3 0,9 BX 
7 0,19 0,05 20% 3394,3 2,0 BX 
8 0,19 0,08 30% 3394,3 3,4 BX 
9 0,19 0,13 40% 3394,3 5,3 BX 
10 0,19 0,19 50% 3394,3 8,0 BX 
11 0,41 0,05 10% 7263,8 1,9 AX 
12 0,41 0,10 20% 7263,8 4,3 AX 
13 0,41 0,18 30% 7263,8 7,3 AX 
14 0,41 0,27 40% 7263,8 11,3 AX 
15 0,41 0,41 50% 7263,8 17,0 AX 
16 0,54 0,06 10% 9480,3 2,5 AX 
17 0,54 0,13 20% 9480,3 5,6 AX 
18 0,54 0,23 30% 9480,3 9,5 AX 
19 0,54 0,36 40% 9480,3 14,8 AX 
20 0,54 0,54 50% 9480,3 22,2 AX 
21 0,67 0,07 10% 11880,1 3,1 AX 
22 0,67 0,17 20% 11880,1 7,0 AX 
23 0,67 0,29 30% 11880,1 11,9 AX 
24 0,67 0,45 40% 11880,1 18,6 AX 
25 0,67 0,67 50% 11880,1 27,8 AX 
26 1,00 0,11 10% 17639,8 4,6 AX 
27 1,00 0,25 20% 17639,8 10,3 AX 
28 1,00 0,43 30% 17639,8 17,7 AX 
29 1,00 0,67 40% 17639,8 27,6 AX 
30 1,00 1,00 50% 17639,8 41,3 AX 
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Na Tabela 3.6 BX representa o medidor de baixa vazão e AX o de alta vazão de líquido. 
Por ter uma fração volumétrica muito baixa impossibilitando a sua aquisição, o ponto 1 foi 
descartado da matriz, sendo assim, os 29 pontos da matriz foram amostrados em diferentes 
inclinações da bancada, variando entre 15°, 30°, 45° e 60° para água e ar e para as soluções 1, 
2, 3, 4 e 5 os ensaios foram efetuados apenas na inclinação de 5°. Assim foi possível observar 
e investigar a influência da inclinação e da variação da viscosidade nos padrões de escoamento 
e da eficiência separação de gás/líquido pelo intake. 
Alguns pontos foram descartados por falha parcial na instrumentação ou por não ser 
possível manter a operação estável da bancada experimental. A Tabela C.1 no APÊNDICE C 
destaca todos os pontos que foram aquisitados e processados para todas os casos estudados.  
 Procedimento para a Aquisição dos Dados Experimentais  
A seguir, é apresentado os procedimentos adotados para aquisição dos pontos definidos 
pela matriz de testes (Tabela 3.6). Este consiste, basicamente, em regular certa vazão de líquido 
e de gás, pressão interna na bancada e rotação constantes. Ao atingir uma condição estável, 
todos os dados são gravados. Em seguida regula-se um novo ponto. O procedimento 
experimental foi baseado no apresentado por Vieira (2018) com alterações para as 
especificidades dos experimentos realizados neste projeto. 
1. A primeira etapa do procedimento consiste em checar todas as válvulas da linha de líquido 
e de gás a fim de garantir que a rota dos fluidos saindo dos tanques, passando pela bancada 
de testes e retornando ao tanque de líquido está correta. Verifica-se o reciclo de fluidos 
através da válvula globo com meia volta de abertura.  
2. Em seguida, liga-se o inversor da booster, posicionando-o no modo remoto e aciona-se o 
sistema de gás. 
3. Na bancada de aquisição de sinais, liga-se o nobreak, onde os principais equipamentos 
estão ligados: as fontes, os chassis de aquisição de sinais e o microcomputador. 
4. Abre-se a válvula de entrada de ar na admissão à montante na bancada. E fecha-se a 
válvula de alívio do topo anular da bancada. 
5. Inicia-se o programa no Labview®. Testa-se a válvula Choke, a válvula de controladora 
de vazão de gás, abrindo-a completamente e fechando, a fim de diminuir os erros de 
histerese para as aquisições das vazões mais baixas. Com a choke 100% aberta, testa-se a 
rotação da bomba booster. O controle destes parâmetros é fundamental para a manutenção 
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da pressão absoluta interna de 2 bar dentro da bancada e o alcance das frações 
volumétricas desejadas para a aquisição dos pontos definidos pela matriz de teste. 
6. Deixa-se apenas o líquido fluir por alguns minutos com intuito de “limpar” a linha dos 
gases residuais presentes nas tubulações. 
7. Em seguida, liga-se o aparato de visualização, as câmeras e os computadores conectado 
a ela. 
8. Certifica-se de que todos os instrumentos da bancada estão funcionando adequadamente 
no programa. 
9. Ao começar a aquisição dos pontos, registra-se no programa qual é a inclinação da 
bancada e o nome do arquivo a ser amostrado e a massa específica do fluido estudado. 
10. Fecham-se as válvulas de equalização dos transdutores de pressão Validyne e verifica se 
os mesmos foram sangrados corretamente, de modo que este comece a medir a pressão 
diferencial. 
11. Ajustando os parâmetros citados no item 5 (porcentagem de abertura das válvulas Choke 
e controladora de vazão de gás e a rotação da bomba booster), atinge-se os valores pré-
definidos pela matriz de testes das frações volumétricas de líquido e gás e a fração de 
vazio sem deslizamento, tendo em vista a pressão interna da bancada fixada em 2 bar e 
para os casos viscosos a temperatura adequada (Figura 3.1). 
12. Após o ponto ajustado, registra-se no programa qualquer eventualidade de escoamento 
observada e os padrões de escoamento no aquário de visualização da admissão e no trecho 
anular à montante do intake. 
13. Em seguida, utilizando a válvula de alívio instalada no topo, drena-se o gás alocado no 
trecho anular à jusante da bancada e cronometra-se o tempo em que a bancada inundada 
demora a chegar a um nível pré-estabelecido localizado a 1,98 m do topo. Esse 
procedimento é repetido cinco vezes, a fim de reduzir e quantificar incertezas referentes 
ao estudo da eficiência de separação de gás pelo intake. 
14. Após a última cronometragem efetuada, deve-se aguardar os valores das frações 
volumétricas serem reestabelecidos. 
15. Por fim, a gravação dos dados. Como citado, o trigger da câmera está sincronizado com 
o programa (Figura 3.11), portanto o acionamento final da gravação dos dados oriundos 
dos sensores da bancada se dá através da gravação do vídeo, onde depois de acionar o 
botão trigger no programa, aciona-se o botão de gravação no programa da câmera. Assim, 
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automaticamente, a geração dos arquivos do programa e o vídeo de alta velocidade são 
registrados simultaneamente. 
16. Confirma-se o êxito no registro dos arquivos e nas gravações. 
17. Para a próxima condição operacional da matriz de testes, abre-se a válvula de equalização 
dos transdutores Validyne, e repete-se o procedimento a partir do item 9. 
18. Ao final das aquisições, gradualmente diminui-se a rotação da bomba, a porcentagem de 
ar injetado e alivia-se a restrição da Choke, até que o escoamento cesse. 
19. Desliga-se o aparato de visualização. 
20. Fecha-se a válvula de injeção de ar na bancada. E abre-se a válvula de alívio instalada no 
topo. 
21. Desliga-se o computador, os módulos de aquisição de dados, as fontes e o nobreak. 
Finalizando, desliga-se o sistema de ar e o inversor da bomba booster. 
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4 DISCUSSÕES E RESULTADOS 
Os experimentos realizados neste trabalho foram divididos em duas etapas. 
Primeiramente, foram realizados os experimentos bifásicos água e ar comprimido em diferentes 
inclinações (15°, 30°, 45° e 60°) e subsequente foram realizados os testes com fluidos viscosos 
(Tabela 3.1) e ar comprimido na inclinação de 5°, inclinação do equipamento real e a mesma 
utilizada por Vieira (2018) em seu trabalho.  
Inicialmente, são definidos os padrões de escoamento gás-líquido identificados no duto 
anular, assim como as características observadas do escoamento bifásico no duto anular e no 
intake para os ensaios inclinados e para os ensaios viscoso, respectivamente. Em seguida, são 
definidas as características das células unitárias do escoamento intermitente golfadas através do 
processamento de imagens no duto anular à montante ao intake. Subsequente são expostas as 
estimativas das eficiências de separação gás-líquido realizada no intake e, por fim, é estimado 
o escorregamento no sentido radial no intake e são apresentados novos ajustes para o modelo 
proposto por Vieira (2018) para todos os casos inclinados e todas as viscosidades estudadas. 
4.1  Visualização do Escoamento 
 Escoamento Bifásico Água-Ar 
Os pontos da matriz de testes expressa na Tabela 3.6 foram plotados no mapa de padrões 
de escoamento obtido para a bancada experimental a partir do modelo de Barnea et al. (1987) 
adicionadas as modificações propostas por Caetano, Shoham e Brill (1992b), apresentados na 
Figura 4.1 para as diversas condições experimentais. Os resultados indicam que os padrões de 
escoamento esperados para todos os pontos experimentais em todas as inclinações água-ar será 
o padrão de escoamento intermitente golfadas.  
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Figura 4.1 – Padrão de escoamento esperado para a matriz de testes água-ar em diferentes 
inclinações (pontos negros) onde EL – Estratificado Liso, EO – Estratificado ondulado, AG 
– Agitante, G – Golfada, BA – Bolha alongada, B – Bolhas, AN – Anular e BD – Bolhas 
dispersas. 
Como reportado por Vieira, 2018 para os ensaios água-ar na inclinação de 5° (Figura 4.2), 
para os ensaios água-ar na inclinação de 15° também se visualizou sequências de células 
unitárias com o trem de bolhas alongadas seguidas de bolhas dispersas na esteira para toda a 
matriz de testes (Figura 4.3), arranjo clássico para o padrão intermitente. Porém, como 
reportado por Vieira (2018) e ao contrário do observado por Caetano et al. (1992) e Mendes 
(2012) as bolhas de Taylor não envolveram o duto interno, permanecendo concentradas no 
dorso do duto anular, o que seria explicado pela baixa inclinação e razão de aspecto do duto 
anular (Vieira, 2018).  
Em resumo, para a inclinação de 15° observou-se o padrão de escoamento golfadas para 
a maior parte da matriz de testes (casos 2 – 25). A partir do caso 26, onde a velocidade 
superficial de líquido é maior (𝑗1 = 1 𝑚/𝑠), as bolhas coalescidas começaram a transitar em 
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um meio tomado por bolhas dispersas, o que sugere uma transição golfadas/bolhas dispersas 
(caso P30 na Figura 4.3), assim como observado e reportado por Vieira (2018). Devido à 
velocidade do escoamento, só foram possíveis a identificação das bolhas maiores no dorso do 
duto anular através das imagens gravadas em alta velocidade.  
 
Figura 4.2 – Escoamento no duto anular para o ponto 15 da matriz de testes na inclinação 
de 5° (Vista lateral) (Vieira, 2018). 
 
P10 – J1 = 0,10 m/s, J2 = 0,10 m/s, λ = 0,5 – Golfadas 
 
P30 – J1 = 1,00 m/s, J2 = 1,00 m/s, λ = 0,5 – Golfadas/Bolhas dispersas 
Figura 4.3 – Padrões de escoamento observados na inclinação de 15° (Vista do topo). 
Na inclinação de 30° os padrões visualizados foram identificados como transições entre 
os padrões bolhas/golfadas, bolhas dispersas/golfadas e bolhas/bolhas dispersas (Tabela 4.1). 
Tal fato ocorre porque as bolhas de Taylor não chegam a se formar. Porém, existem bolhas 
alongadas coalescidas com golfadas de líquido que se repetem formando as células unitárias 
(Figura 4.4), característica inerente ao padrão intermitente golfadas. 
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P18 – J1 = 0,54 m/s, J2 = 0,23 m/s, λ = 0,3 – Golfadas/Bolhas 
 
P29 – J1 = 1,00 m/s, J2 = 0,67 m/s, λ = 0,4 – Golfadas/Bolhas dispersas 
Figura 4.4 – Padrões de escoamento observados na inclinação de 30° (Vista do topo). 
Nas inclinações de 45° e 60°, Figura 4.5 e Figura 4.6, respectivamente, além das 
transições entre os padrões de escoamento reportados na inclinação de 30° foram identificados 
os padrões bolhas e bolhas dispersas. Observou-se que com o aumento da inclinação, 
principalmente para os casos de maiores frações volumétricas de mistura e maiores frações de 
vazio, ocorreu um significativo aumento da irregularidade das bolhas e das células unitárias. 
Assim como o aumento das bolhas dispersas atrás das bolhas maiores. O que se deve ao 
escoamento não ser desenvolvido e pela baixa razão de aspecto do duto anular.  
O que se visualiza para essas inclinações é que os padrões estão menos definidos e 
parecem sempre estar em transição. Em ambas as inclinações se observou as transições entre 
golfadas/bolhas, golfadas/agitante e golfadas/bolhas dispersas. No entanto, o que difere 
principalmente a inclinação de 45° para 60° foram o aumento da irregularidade das bolhas e a 
mudança de alguns padrões em determinados casos da matriz de teste. Essas alterações são 
descritas na Tabela 4.1. Nas Figura 4.5 e Figura 4.6 observam-se alguns dos padrões 
encontrados nas inclinações de 45° e 60° que ainda não foram reportados para diferentes frações 
volumétricas de líquido e frações de vazio sem escorregamento. 
Bolhas + Líquido    Bolha Alongada 
Bolha Alongada    Bolhas + Líquido      
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P08 – J1 = 0,19 m/s, J2 = 0,08 m/s, λ = 0,3 – Golfada/Bolhas 
 
P15 – J1 = 0,41 m/s, J2 = 0,41 m/s, λ = 0,5 – Golfada/Agitante 
Figura 4.5 – Padrões de escoamento observados na inclinação de 45° (Vista do topo). 
 
 
P22 – J1 = 0,67 m/s, J2 = 0,17 m/s, λ = 0,2 – Bolhas 
 
P26 – J1 = 1,00 m/s, J2 = 0,11 m/s, λ = 0,1 – Bolhas dispersas 
Figura 4.6 – Padrões de escoamento observados na inclinação de 60° (Vista do topo). 
Com base no que foi observado nas imagens obtidas através de câmeras de alta 
velocidade, foram desenvolvidos novos mapas de padrão de escoamento para os padrões de 
escoamento observados para todas a inclinações (Figura 4.7). Além dos mapas, os padrões estão 
destacados na Tabela 4.1. Vale ressaltar que existe uma lacuna na literatura de modelos para a 
caracterização dos padrões de escoamento e suas transições para dutos anulares de menor 
diâmetro inclinado e a que a caracterização dos padrões por observação é subjetiva. 
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Tabela 4.1 – Padrão de escoamento observados em todas as inclinações. (G – Golfadas, G/B – Golfadas/Bolhas, G/AG – 
Golfadas/Agitante, B – Bolhas, BD – Bolhas Dispersas, B/BD – Bolhas/Bolhas Dispersas e G/BD – Golfadas/Bolhas Dispersas). 
Casos 5° 15° 30° 45° 60°  Casos 5° 15° 30° 45° 60° 
1 - - - - -  16 G G G/B G/B B 
2 G G G/B G/B G/B  17 G G G/B G/B G/B 
3 G G G/B G/B G/B  18 G G G/B G/B G/B 
4 G G G/B G/B G/B  19 G G G/B B G/AG 
5 G G G/B G/B G/B  20 G G G/B B G/AG 
6 G G G/B G/B B  21 G G G/BD BD BD 
7 G G G/B G/B G/B  22 G G G/B G/BD G/BD 
8 G G G/B G/B G/B  23 G G G/B G/BD G/BD 
9 G G G/B G/B G/B  24 G G G/B B/BD G/BD 
10 G G G/B G/AG G/AG  25 G G G/B B/BD G/BD 
11 G G G/B G/B B  26 G/BD G/BD B BD BD 
12 G G G/B G/B G/B  27 G/BD G/BD B/BD BD BD 
13 G G G/B B B  28 G/BD G/BD G/BD B/BD B/BD 
14 G G G/B B B  29 G/BD G/BD G/BD B/BD B/BD 
15 G G G/B B B  30 G/BD G/BD G/BD B/BD B/BD 
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Figura 4.7 – Mapa de padrões de escoamento e a matriz de testes observados para as 
inclinações de 5°, 15°, 30°, 45° e 60° (G – Golfadas, G/B – Golfadas/Bolhas, G/AG – 
Golfadas/Agitante, B – Bolhas, BD – Bolhas Dispersas, B/BD – Bolhas/Bolhas Dispersas e 
G/BD – Golfadas/Bolhas Dispersas). 
Como visto na inclinação de 5°, para as inclinações de 15°, 30°, 45° e 60° os padrões de 
escoamento visualizados foram em sua grande maioria padrões intermitentes (golfadas, bolhas, 
e transições golfadas/bolhas, golfadas/agitante, bolhas/bolhas dispersas e golfadas/bolhas 
dispersas). Porém, com o aumento da inclinação da bancada de testes observou-se um aumento 
da irregularidade das bolhas e a gradual degradação das células unitárias, assim como o 
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aumento da formação do trem de bolhas dispersas atrás das bolhas maiores de gás. Na Figura 
4.8 é possível observar a evolução desses fenômenos para um mesmo caso experimental 15 (J1 
= 0,41 m/s e J2 = 0,41 e λ = 0,5) em diferentes inclinações. Observações também apontam que 
esta ocorrência se acentua nos casos de maior velocidade de líquido com maiores frações de 
vazio.  
 
P15 – 15° – J1 = 0,41 m/s, J2 = 0,41 m/s, λ = 0,5 
 
P15 – 30° – J1 = 0,41 m/s, J2 = 0,41 m/s, λ = 0,5 
 
P15 – 45° – J1 = 0,41 m/s, J2 = 0,41 m/s, λ = 0,5 
 
P15 – 60° – J1 = 0,41 m/s, J2 = 0,41 m/s, λ = 0,5 
Figura 4.8 – Evolução do escoamento no duto anular para o ponto 15 da matriz de testes 
através do aumento da inclinação (Vista do topo). 
Como pode-se observar na Figura 4.8, na inclinação de 15° a bolha alongada existe e é 
possível identificar seu contorno e sua forma ascendendo no dorso do duto anular rumo ao 
intake. Para a inclinação de 30° é possível definir a bolha alongada, porém o contorno do “nariz” 
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não está bem definido. A golfada de líquido já tem muitas microbolhas presentes em seu 
interior. À medida em que a bancada de testes é inclinada (45° e 60°), o escoamento bifásico 
fica cada vez mais caótico devido à redistribuição da componente gravitacional e as bolhas vão 
se descentralizando e perdendo a forma, como pode ser observado na inclinação de 60°, onde 
já não se identifica a forma da bolha alongada e o padrão de escoamento já pode ser considerado 
Bolhas. 
Com o aumento da inclinação da bancada experimental, além das bolhas ficarem mais 
irregulares e dispersas, observou-se que para as velocidades superficiais de líquido mais baixas 
(J1 = 0,10, 0,19, 0,41 e 0,54 m/s), as bolhas transitam de um lado para o outro quando estão 
ascendendo no dorso do anular à montante ao intake. Em alguns casos foram identificadas 
bolhas maiores que fazem um ziguezague no meio aquoso (Figura 4.9), como se fossem 
envolver o duto interno. Porém como o escoamento não chega a se desenvolver, isso não 
acontece.  
 
P03 – 15° – J1 = 0,10 m/s, J2 = 0,04 m/s, λ = 0,3 – Golfadas 
 
P18 – 30° – J1 = 0,54 m/s, J2 = 0,23 m/s, λ = 0,3 – Golfadas/Bolhas 
 
P16 – 60° – J1 = 0,54 m/s, J2 = 0,06 m/s, λ = 0,1 – Bolhas 
Figura 4.9 – Zigue-zague no dorso do duto anular à montante para diferentes casos 
inclinados (Vista do topo). 
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Estes fenômenos foram observados com mais frequência para os pontos de menores 
velocidades superficial de mistura para inclinações de 15°, 30° e 45°. À medida em que se a 
inclinação aumentou, estes fenômenos se intensificaram e para a inclinação de 60° ocorreu em 
quase toda a matriz de teste. 
Na região do intake, como reportado por Vieira (2018), observou-se que parte das bolhas 
de ar são dragadas pelos furos do intake e parte delas sobem direto para a seção do topo anular. 
Isto é, o intake atua como um separador gás líquido, onde parte do gás é arrastado com o líquido 
e a parte que é separado evolui e acumula no topo anular (Figura 4.10).  
 
P13 – 45° – J1 = 0,41 m/s, J2 = 0,18 m/s, λ = 0,3 – Slug/Bubble 
 
P13 – 60° – J1 = 0,41 m/s, J2 = 0,18 m/s, λ = 0,3 – Slug/Bubble 
Figura 4.10 – Bolhas que não são totalmente dragadas pelos furos do intake (Vista lateral). 
Além disso, observou-se também a oscilação do nível dinâmico líquido-ar de acordo com 
o aumento da inclinação. Esta mudança no nível fica mais visível e evidente na visualização 
dos casos de menores vazão de líquido como pode ser observado na Figura 4.11. 
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P04 – 45° – J1 = 0,10 m/s, J2 = 0,06 m/s, λ = 0,4 – Slug/Bubble 
 
P04 – 60° – J1 = 0,10 m/s, J2 = 0,06 m/s, λ = 0,4 – Slug/Bubble 
Figura 4.11 – Mudança do nível dinâmico no intake com o aumento da inclinação (Vista 
lateral). 
Assim como reportado por Vieira (2018) e Solano (2019), observou-se para todas as 
inclinações a existência de escoamentos secundários na região do intake, como vórtices do tipo 
banheira nos furos que surgem principalmente devido à diferença de pressão na região (Figura 
4.12). Esses vórtices apesar de estarem presentes em todas as inclinações, foram observados 
com maior frequência nas inclinações de 45° e 60° e com o aumento de intensidade de acordo 
com o aumento da velocidade superficial de mistura.  
Assim como o reportado por Solano (2019) em sua análise numérica do escoamento 
monofásico para o aparato experimental em questão, observou-se experimentalmente a 
ocorrência de vórtices de diferentes tamanhos e em diferentes furos do intake ao longo do 
tempo, o que favorece um escoamento não simétrico na região do intake da bomba. Como pode-
se observar no caso 30, na inclinação de 60° (Figura 4.12), no qual encontra-se tambem uma 
recirculação de fluidos na região do intake (Vieira, 2018; Solano, 2019).  
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P16 – 45° – J1 = 0,54 m/s, J2 = 0,06 m/s, λ = 0,1 – Golfadas/Bolhas dispersas 
 
P30 – 60° – J1 = 1,00 m/s, J2 = 1,00 m/s, λ = 0,5 – Bolhas/Bolhas dispersas 
Figura 4.12 – Escoamentos secundários na região do intake: Vórtices e recirculações (Vista 
lateral). 
 Escoamento Bifásico Fluidos Viscosos-Ar em 5° 
Assim como nos testes água-ar em diferentes inclinações, foram plotados os mapas de 
padrão de escoamento esperados para a matriz de teste viscosas utilizando o modelo de Barnea 
et al. (1987) adicionadas as modificações propostas por Caetano et al. (1992) (Figura 4.13). A 
análise dos gráficos também indica que os padrões de escoamento esperados para todos os 
pontos experimentais e para todas as viscosidades é o padrão intermitente golfadas. Também é 
possível identificar nos mapas que à medida em a viscosidade aumenta, os pontos com maior 
velocidade superficial de líquido (𝑗𝑚 = 1,00 𝑚/𝑠) tendem a uma região de transição golfadas-
bolhas dispersas. 
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Figura 4.13 – Padrão de escoamento esperado para a matriz de testes em diferentes soluções 
viscosas (pontos negros), onde EL – Estratificado Liso, EO – Estratificado ondulado, AG – 
Agitante, G – Golfada, BA – Bolha alongada, B – Bolhas, AN – Anular e BD – Bolhas 
dispersas. 
Assim como observado por Vieira (2018) para o escoamento água-ar na inclinação de 5° 
e previsto pelos mapas de padrão de escoamento mostrado na Figura 4.13, o padrão de 
escoamento visualizado para todas as viscosidades estudadas em 5° foi o padrão golfadas. A 
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Figura 4.14 apresenta as imagens observadas dos padrões de escoamento para os casos 13, 5 e 
19 referentes as viscosidades de 2,3, 30,1 e 155 cP, respectivamente.  
 
P13 – 5°/µ = 2,3 cP – J1 = 0,41 m/s, J2 = 0,18 m/s, λ = 0,3 – Golfadas 
 
P05 – 5°/µ = 30,1 cP – J1 = 0,10 m/s, J2 = 0,10 m/s, λ = 0,5 – Golfadas 
 
P19 – 5°/µ = 155 cP – J1 = 0,54 m/s, J2 = 0,36 m/s, λ = 0,4 – Golfadas 
 
P28 – 5°/µ = 8,7 cP – J1 = 1,00 m/s, J2 = 0,43 m/s, λ = 0,3 – Golfadas/Bolhas Dispersas 
 
P29 – 5°/µ = 17,8 cP – J1 = 1,00 m/s, J2 = 0,67 m/s, λ = 0,4 – Golfadas/Bolhas Dispersas 
Figura 4.14 – Padrão de escoamento para os fluidos viscosos (Vista do topo). 
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Assim como observado no escoamento água-ar as bolhas alongadas não envolvem o duto 
interno, como é reportado por Vieira (2018) e diferente do reportado por Caetano (1992) e 
Mendes (2012). As bolhas alongadas permanecem concentradas no dorso do anular e o tamanho 
das bolhas mudaram de acordo com a velocidade de líquido e da fração de vazio sem 
escorregamento.  
Como mostrado pelos mapas plotados na Figura 4.13, apesar da maior parte da matriz de 
teste para todas as viscosidades apresentar o padrão de escoamento golfadas, para a velocidade 
superficial de líquido (j1 = 1,00 m/s) e para todas as frações de vazio (P26 -P30), formou-se 
enxame de bolhas onde identificou-se uma transição golfadas com bolhas dispersas (Casos 28 
– Solução 2 e 29 – Solução 3 na Figura 4.14).Como nos ensaios água-ar inclinado, foi 
construído o mapa de padrão de escoamento visualizado para os ensaios viscosos. Como os 
padrões visualizados foram os mesmo para todas as viscosidades, foi plotado um único mapa 
de padrão de escoamento visualizado para representar todos os ensaios viscosos (Figura 4.15). 
 
 
Figura 4.15 – Mapa de padrões de escoamento e a matriz de testes observados (G – 
Golfadas, G/B – Golfadas/Bolhas, G/AG – Golfadas/Agitante, B – Bolhas, BD – Bolhas 
Dispersas, B/BD – Bolhas/Bolhas Dispersas e G/BD – Golfadas/Bolhas Dispersas). 
Foram observadas para os fluidos mais viscosos a deformação das bolhas ao passarem 
pelos centralizadores do duto anular, como se o centralizador “cortasse” o nariz da bolha 
(Figura 4.16). No entanto, esta perturbação parece não afetar o escoamento e não impactar na 
eficiência de separação natural, já que foi visualizado que a bolha logo volta a sua forma original 
ao transladar pelo dorso do duto anular. 
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P07 – 5°/µ = 155 cP – J1 = 0,19 m/s, J2 = 0,05 m/s, λ = 0,2 – Golfadas 
 
P02 – 5°/µ = 155 cP – J1 = 0,10 m/s, J2 = 0,02 m/s, λ = 0,2 – Golfadas 
Figura 4.16 – Interferência dos centralizadores no formato das bolhas (Vista do topo). 
Antes dos ensaios bifásicos foram realizados ensaios monofásicos (APÊNDICE D) no 
qual se esquentou a solução viscosa até eliminar quase em toda a totalidade o gás residual 
presente na solução. Posteriormente esfriou-se gradualmente o fluido até na temperatura 
desejada de trabalho. Feito isto, em alguns testes, principalmente nos ensaios mais viscosos 
(soluções 4 e 5), foi identificada uma região de baixa pressão acima do furo superior do intake 
onde pode-se observar um “ar residual” no caso 26 da Figura 4.17. O restante de gás presente 
no líquido se alocou acima do furo e permaneceu intacto fazendo com que as linhas de 
escoamento líquido desviassem nessa região.  
Este fenômeno se explica principalmente pelo empuxo na região do intake. O mesmo 
fenômeno foi observado também nos testes bifásicos, onde, para os casos de velocidades 
superficial de líquido (𝑗1 ≤ 0,41 𝑚/𝑠) e frações de vazio (𝜆 ≤ 0,3) mais baixos pareciam 
bloquear e “quebrar” a bolha menores que deslocavam no dorso do anular (caso 6 na Figura 
4.17).  
Não foram encontradas referências a respeito deste fenômeno em dutos anulares, até 
porque existem poucos estudos de visualização em dutos anulares levemente inclinados. No 
entanto, observa-se na figura de distribuição de vorticidade na região dos orifícios reportada 
por Solano, 2019 uma região similar ao que foi visualizado aqui (Figura 4.18). O autor também 
reporta a existência de uma barreira hidráulica no escoamento a montante dos orifícios em seu 
estudo numérico do equipamento em questão.  
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P26 – 30 – 5°/µ = 155 cP – J1 = 1,00 m/s, J2 = 0,00 m/s, λ = 0 
 
P06 – 5°/µ = 30,1 cP – J1 = 0,19 m/s, J2 = 0,02 m/s, λ = 0,1 – Golfadas 
Figura 4.17 – Região de baixa pressão acima do furo superior do Intake (Vista lateral). 
 
Figura 4.18 – Distribuição de vorticidade na região dos orifícios (Solano, 2019). 
Conforme observado nos ensaios água-ar inclinados, nos ensaios viscosos em 5° foram 
verificados escoamentos secundários na região do intake, como vórtices do tipo banheira e 
105 
 
recirculações (Figura 4.19). Os vórtices foram observados em todos os furos e por vezes mais 
de um vórtice no mesmo furo, assim como é reportado por Solano (2019). No entanto, com 
menos intensidade do que nos casos água-ar com maiores inclinações (Figura 4.12). Como 
reportado por Vieira (2018) para seu trabalho experimental água-ar na mesma inclinação (5°) e 
por Solano (2019) para a análise numérica. Foram observadas também as recirculações de 
fluidos na mesma região ao longo do tempo, onde parte do gás advindo do dorso do anular 
recircula descendo e sendo dragado pelos furos inferiores do intake.  
 
P29 – 5°/µ = 2,3 cP – J1 = 1,00 m/s, J2 = 0,67 m/s, λ = 0,4 – Golfadas/Bolhas Dispersas 
 
P28 – 5°/µ = 30,1 cP – J1 = 1,00 m/s, J2 = 0,41 m/s, λ = 0,3 – Golfadas/Bolhas Dispersas 
Figura 4.19 – Escoamentos secundários na região do intake: Vórtices e recirculações (Vista 
lateral). 
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Baseado nos resultados apresentados, fica evidente que o padrão de escoamento 
predominando na bancada experimental estudada é o padrão intermitente golfadas, no qual 
observa-se que a distribuição de fases não é axissimétrica, ocorrendo majoritariamente no dorso 
do duto anular. Observava-se também que à medida em que a o duto anular é inclinado os 
padrões ficam menos definidos e passam a transicionar para outros padrões, além de apresentar 
nuances como a deformação das bolhas e o zigue-zague no dorso do duto anular.  
Vale ressaltar que a presença de escoamentos secundários no intake e no duto anular 
reportado para os casos viscosos e água-ar em diferentes inclinações, reforça a necessidade de 
avaliar o impacto destes no processo de separação a partir do uso de técnicas de CFD.  
4.2 Estimativa da Célula Unitária 
A célula unitária é o conjunto inerente ao padrão de escoamento intermitente golfadas e 
é composta da bolha alongada ou bolha de Taylor de comprimento (LF) e o pistão de líquido de 
comprimento (LS) (Shoham, 2005; Wallis, 1969; Taitel e Barnea, 1990). Neste trabalho, as 
células unitárias foram estimadas a partir da visualização do escoamento no duto anular à 
montante do intake utilizando a técnica de filmagem de alta velocidade (Figura 3.16). A câmera 
foi posicionada na região que compreende a localização dos transdutores de pressão diferencial 
Validyne abrangendo uma área de 0,56 m como mostra a imagem esquemática da Figura 4.20 .  
 
Figura 4.20 – Local de visualização das Células Unitárias. 
Sabendo a taxa de aquisição em fps (frame per second) do vídeo gravado, extraiu-se a 
velocidade de ascensão da bolha (VTB) medindo o seu “nariz” em posições distintas, além dos 
comprimentos da bolha alongada (LF) e do pistão de líquido (LS) (Figura 4.21). Este 
procedimento foi realizado através de uma rotina implementada no software Matlab que simula 
um player de vídeo (Vieira, 2018). Este processo foi realizado para todos os pontos 
experimentais nos quais se identificou o padrão intermitente. 
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Figura 4.21 – Propriedades da Célula Unitária (Vista do topo). 
Estimadas as velocidades de deslocamento das bolhas no dorso do duto anular, foi 
possível plotar os gráficos para cada caso estudado das velocidades das bolhas alongadas (𝑉𝑇𝐵) 
em função das velocidades superficiais de mistura (𝑗𝑚). Este procedimento teve como objetivo 
obter os parâmetros do modelo de fluxo de deslizamento, velocidade de deslizamento 𝑉∞𝑇𝐵  e o 
coeficiente de distribuição C0, através de uma regressão linear utilizando o modelo de Nicklin 
(1962) expresso na Equação (4.1). 
 
 𝑉𝑇𝐵 = 𝐶0𝑗𝑚 + 𝑉∞𝑇𝐵   (4.1) 
 
A Figura 4.22 destaca os gráficos que contém os parâmetros do modelo de fluxo de 
escorregamento obtidos a partir do ajuste linear da bolha em função da velocidade de mistura 
para escoamentos água-ar nas diferentes inclinações. Esses resultados indicam que à medida 
que se aumenta a inclinação, o coeficiente de distribuição (𝐶0) também aumenta, o que também 
foi observado e reportado por Ibarra e Nossen (2018). No entanto, existem poucos trabalhos 
que reportam valores de 𝐶0 acima de 2,0 para escoamentos não laminares, que é o caso dos 
valores encontrados nas inclinações de 45° e 60°. O mais recorrente e reportado na literatura 
para o escoamento na vertical é 𝐶0 ≅ 1,2 para o escoamento turbulento e 𝐶0 ≅ 2,0 para 
escoamento laminar (Nicklin et al. 1962; Bendiksen, 1984; Hasan e Kabir, 1992; e Carvalho, 
2013). Carvalho (2013) reporta o valor de 𝐶0 = 4,03 para seu trabalho experimental em duto 
anular inclinado em 45°, e justamente por não encontrar nenhuma referência de valores 
próximos ao encontrado, nada se afirmou sobre o seu resultado.  
A velocidade de deslizamento (𝑉∞𝑇𝐵) segue na tendência contraria e diminui com o 
aumento da inclinação. Na inclinação de 15° o valor encontrado para a velocidade de 
deslizamento foi de 𝑉∞𝑇𝐵   = 0,60 m/s, e o resultado diminuiu caso a caso chegando a 𝑉∞𝑇𝐵 = 
0,17 m/s na inclinação de 60°. Ou seja, o aumento da inclinação sugere uma diminuição do 
escorregamento entre as fases, tendendo a um escoamento mais homogêneo. O mesmo 
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fenômeno foi observado por Carvalho (2013) no qual a velocidade de deslizamento diminui 
com o aumento da inclinação. Existe um desvio muito baixo na tendência linear (as equações 
estão destacadas na Figura 4.22 com o coeficiente de determinação (𝑅2) acima de 0,9 para todos 
os casos), o que sugere que a velocidade da bolha de Taylor e a velocidade de mistura são bem 
uniformes e estáveis e podem ser ajustadas por uma relação linear. 
  
  
Figura 4.22 – Dados médios das velocidades das bolhas como função das velocidades de 
mistura para água-ar nas inclinações de 15°, 30°, 45° e 60°. 
Comparando os resultados dos parâmetros do modelo de fluxo de deslizamento para água-
ar em diferentes inclinações, observa-se uma relação linear com a inclinação da tubulação tanto 
para o coeficiente de distribuição (𝐶0), no caso uma reta ascendente e uma reta descendente 
para o velocidade de deslizamento (𝑉∞𝑇𝐵) com ajustes de 𝑅
2 = 0,959 e 𝑅2 = 0,913, 
respectivamente, como pode ser visualizado na. Figura 4.23. Ibarra e Nossen (2018) observam 
o mesmo fenômeno para seu trabalho experimental com duto anular concêntrico para o número 
de Froude de mistura abaixo de 3,3. No entanto os seus experimentos foram realizados 
utilizando apenas duas condições, horizontal e inclinado a 4°.  
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Figura 4.23 – Evolução dos parâmetros de escorregamento para água-ar nas inclinações de 
5° (Vieira, 2018), 15°, 30°, 45° e 60°. 
A Figura 4.24 apresenta os parâmetros de deslizamento para os casos dos fluidos viscosos 
na inclinação de 5° com a horizontal. Para a viscosidade de 𝜇 = 2,3 cP, que é a solução referente 
ao fluido ao qual a bancada foi projetada, encontrou-se o coeficiente de distribuição 𝐶0 = 1,03 
e velocidade de deslizamento 𝑉∞𝑇𝐵  = 0,60 m/s. Esses resultados estão próximos ao reportado 
por Vieira (2018) em seus experimentos com água-ar em 5° com a horizontal, em que o autor 
encontrou 𝐶0 = 1,02 e 𝑉∞𝑇𝐵  = 0,57 m/s. 
Para as demais viscosidades observou-se o aumento do coeficiente de distribuição (𝐶0) 
com o aumento da viscosidade dos fluidos, desde o valor de 𝐶0 = 1,02 para água-ar (Vieira, 
2018) até 𝐶0 = 2,14 para a solução 5. Embora este último valor de 𝐶0 esteja longe do 
normalmente encontrado, não é surpreendente, pois resultados próximos também foram 
encontrados por Wallis (1969), Nuland (1998) e Gokcal et al. (2008) e, principalmente, por 
Grassi et al. (2011) que também encontrou o valor de 𝐶0 = 2,14 em seu trabalho experimental 
bifásico com óleo de alta viscosidade-ar em dutos de seção circular na horizontal no padrão 
intermitente.  
O aumento do parâmetro de distribuição com o aumento da viscosidade encontrado aqui 
também é reportado por Colmanetti (2016) e Ibarra e Nossen (2018). No entanto, Ibarra e 
Nossen testaram apenas duas viscosidades.  
Assim como observado com o aumento da inclinação, a velocidade de deslizamento 
(𝑉∞𝑇𝐵) diminuiu com o aumento da viscosidade, iniciando com 𝑉∞𝑇𝐵  = 0,60 m/s na viscosidade 
mais baixa (solução 1) até 𝑉∞𝑇𝐵  = 0,28 m/s para a maior viscosidade (solução 5). Este resultado 
também já era esperado pelo o que é reportado na literatura, no qual a velocidade de 
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deslizamento tende a diminuir com o aumento da viscosidade (Gokcal et al. 2007, 2008 e 2009 
e 2010; Colmanetti, 2016).  
 
(a) 
  
(b) (c) 
  
(d) (e) 
Figura 4.24 – Dados médios das velocidades das bolhas como função das velocidades de 
mistura para soluções viscosas, (a) Solução 1; (b) Solução 2; (c) Solução 3; (d) Solução 4 e 
(e) Solução 5. 
Os resultados experimentais obtidos neste trabalho para a velocidade de deslizamento 
foram comparados com modelos da literatura para previsão do cálculo da velocidade de 
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deslocamento da bolha de Taylor em meio infinito e estacionário (𝑉∞𝑇𝐵) como proposto por 
Vieira (2018).  
Adaptou-se o modelo proposto por Bendiksen (1984) incorporando os modelos revisados 
para o escoamento intermitente vertical em dutos anulares. Essa adaptação considerou as 
possibilidades de dimensão característica do escoamento (diâmetro hidráulico equivalente, 
equiperiférico ou externo). Desta forma, temos as seguintes equações possíveis para 
comparação: 
• Bendiksen (1984) escrito para o diâmetro hidráulico equivalente 𝐷𝐻 como feito 
por Nicklin et al. (1962): 
 
 𝑉∞𝑇𝐵 = (0,54 cos𝜃 + 0,35 sin 𝜃)√𝑔𝐷𝐻 (4.2) 
 
• Bendiksen (1984) escrito para o diâmetro equiperiférico 𝐷𝑒𝑞 como sugerido por 
Sadatomi et all. (1982) e comprovado por Caetano et al. (1992): 
 
 𝑉∞𝑇𝐵 = (0,54 cos 𝜃 + 0,35 sin 𝜃)√𝑔𝐷𝑒𝑞 (4.3) 
 
• Bendiksen (1984) escrito para o diâmetro externo 𝐷𝑒 com número de Froude 
bifásico dependente da razão de aspecto como sugerido por Hasan e Kabir (1992) 
e comprovado por Mendes (2012): 
 𝑉∞𝑇𝐵 = [0,54(1 + 0,185𝑟𝑎) cos 𝜃 + 0,345(1 + 0,290𝑟𝑎) sin 𝜃]√
∆𝜌1−2
𝜌1
𝑔𝐷𝑒 (4.4) 
 
Neste último caso, deve-se dar atenção especial à componente horizontal, que não foi 
testada por Hasan e Kabir (1992). Apesar de haver resultados indicando um número de Froude 
próximo de 0,54, não há nada na literatura em relação à razão de aspecto (Vieira, 2018). 
Para o caso dos testes inclinados, as velocidades das bolhas também foram comparadas 
com o modelo de Hasan e Kabir (1988) escrito com a razão de aspecto como proposto por 
Viloria (1999) para duto anular inclinado: 
 
 𝑉∞𝑇𝐵 = [0,345 + 0,1 (𝑟𝑎)]√𝑠𝑒𝑛𝜃(1 + 𝑐𝑜𝑠𝜃)
1.2√
𝑔𝜌1−2
𝜌1
𝐷𝑒 (4.5) 
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As comparações entre os dados experimentais e os modelos são apresentadas na Figura 
4.25 para as diferentes inclinações dos experimentos água-ar. 
 
 
 
113 
 
 
Figura 4.25 – Dados médios das velocidades das bolhas comparado com os modelos para 
água-ar nas inclinações de 15°, 30°, 45° e 60°. 
Comparando os resultados encontrados de 𝑉∞𝑇𝐵  para os ensaios com água-ar em 
diferentes inclinações com os modelos citados (Figura 4.25), observa-se que os dados 
experimentais seguem, na média (ajuste linear) as mesmas tendências e ordens de grandezas 
dos modelos, apesar da distribuição dos dados em torno dos mesmos.  
Assim como na inclinação de 5°, a inclinação de 15° se aproximou mais do modelo 
Bendiksen (1984) escrito por Hasan e Kabir (1992). Para inclinação de 30° o modelo que mais 
se aproximou do experimental foi o proposto por Viloria (1999) para dutos anulares inclinados. 
Por fim os experimentos de 45° e 60° se aproximaram mais do modelo Bendiksen (1984) escrito 
para o diâmetro hidráulico equivalente Nicklin et al. (1962).  
Os mesmos modelos foram utilizados para comparação com os dados com fluidos 
viscosos na inclinação de 5° (Figura 4.26). Para as soluções 1 e 2 o modelo que mais se 
aproximou foi o modelo Bendiksen (1984) escrito por Hasan e Kabir (1992) e para as demais 
soluções o modelo Bendiksen (1984) escrito para o diâmetro hidráulico equivalente Nicklin et 
al. (1962).  
Em resumo, observa-se que os resultados para os conjuntos de pontos experimentais 
(cruzes em azul nos gráficos) estão englobados dentro dos resultados previstos pelos modelos, 
principalmente para a maioria dos casos viscosos em 5° e para os casos água-ar nas inclinações 
de 15° e 30°. Para os casos água-ar em 45° e 60°, assim como para a solução 5, os resultados 
experimentais ficaram abaixo do projetado por todos os modelos. 
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(a) 
 
(b) 
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(c) 
 
(d) 
 
(e) 
Figura 4.26 – Dados médios das velocidades das bolhas comparado com os modelos para 
diferentes viscosidades em 5°, (a) Solução 1; (b) Solução 2; (c) Solução 3; (d) Solução 4 e 
(e) Solução 5. 
Nota-se uma incidência maior de aproximação do modelo descrito para o diâmetro 
hidráulico equivalente seguido do modelo descrito para a razão de aspecto e diâmetro externo. 
Entretanto, um modelo único para a velocidade de ascensão da bolha de Taylor em dutos 
anulares ainda parece ser um tema em aberto e necessita de estudos mais aprofundados em 
busca da influência de parâmetros como a inclinação, a dimensão característica e viscosidade 
do meio contínuo. 
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Foram realizados ajustes dos dados experimentais para a velocidade da bolha com o 
modelo descrito por Nicklin (1962) (Eq. (4.1)) com os valores de 𝐶0 e 𝑉∞𝑇𝐵  levantados 
experimentalmente (Figura 4.22 e Figura 4.24). Os resultados estão expostos nos gráficos das 
Figura 4.27 e Figura 4.28 para os resultados água-ar e fluido viscoso-ar, respectivamente. Os 
resultados da porcentagem da quantidade de pontos que estão englobados com uma margem de 
erro de +/– 30% estão inseridos na Tabela 4.2.  
 
  
  
Figura 4.27 – Comparação de dados brutos com modelo de Nicklin (1962) para água-ar nas 
inclinações de 15°, 30°, 45° e 60°. 
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(a) 
  
(b) (c) 
  
(d) (e) 
Figura 4.28 – Comparação de dados brutos com modelo de Nicklin (1962) para diferentes 
viscosidades em 5° – (a) Solução 1; (b) Solução 2; (c) Solução 3; (d) Solução 4 e (e) 
Solução 5. 
A Tabela 4.2 resume todos os resultados apresentados referentes a estimativa da célula 
unitária medidas experimentalmente. Ao todo foram medidas 2405 células, e para todos os 
casos o coeficiente de determinação 𝑅2 dos ajustes foram superiores a 0,90 (Figura 4.27 e 
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Figura 4.28) e o ajuste das velocidades 𝑉𝑇𝐵 medidas como função das velocidades 𝑉𝑇𝐵 
calculadas com por Nicklin et al. (1962) para todos os casos até 30° e viscosos estão acima de 
94%. Nos casos a 45° e 60° a menor relação dos dados deve-se em grande parte à dificuldade 
na realização das medidas visto a transição entre os padrões e a complexa definição do padrão 
golfadas em muitos casos, dificultando a identificação da bolha alongada.  
Os comprimentos das golfadas de líquido foram normalizados pelo diâmetro hidráulico 
equivalente, onde obteve-se um comprimento médio de 4,99 diâmetros hidráulicos para as 
diferentes condições. Este número está próximo do encontrado por Vieira (2018) para 
escoamento água-ar a 5°, no entanto difere do reportado por Taitel et al. (1980) e adotado por 
Caetano et al. (1992) de algo em torno de 16 diâmetros. Esta disparidade se dá devido ao 
escoamento no interior do duto anular estudado não ser desenvolvido e a razão de aspecto do 
duto anular. Os resultados para cada caso estão expressos na Tabela 4.2.  
Ainda analisando os aspectos das células unitárias foram calculadas as frequências das 
células unitárias (𝑓𝑢) para todos os casos experimentais. Para tal, foram utilizadas a Eq. (4.6). 
 
 𝑓𝑢 =
𝑉𝑇𝐵
𝐿𝑈
 (4.6) 
 
onde 𝑉𝑇𝐵 representa a velocidade da bolha de Taylor ou da bolha alongada e 𝐿𝑈 é o 
comprimento da célula unitária, isto é, o somatório dos comprimentos da bolha e da golfada de 
líquido (𝐿𝐹 + 𝐿𝑆), ambas as medidas foram realizadas experimentalmente através do 
processamento de imagens no duto anular. 
Os resultados obtidos experimentalmente foram comparados com alguns modelos 
reportados na literatura. 
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Tabela 4.2 – Compilado dos resultados obtidos referentes a estimativa das células unitárias. 
Fluido Estudado 
θ  
[°] 
𝑪𝟎 
[-] 
𝑽𝟐𝑱 
[m/s] 
R² 
Quant. de Células 
Unitárias [-] 
 
Ajuste 30% 
Modelo Aprox. 𝑽𝟐𝑱 
[-] 
𝑳𝑺
𝑫𝑯
 
[-] 
Água/Ar  15° 1,62 0,60 0,95 314 94,2% Bendiksen/Hasan 5,74 
Água/Ar  30° 1,94 0,45 0,99 247 96,7% Vilória/Hasan 6,02 
Água/Ar  45° 2,45 0,35 0,90 166 82,0% Bendiksen/Nicklin 5,75 
Água/Ar  60° 2,75 0,17 0,93 156 80,1% Bendiksen/Nicklin 6,28 
Viscoso/Ar 
2,3 cP 
5° 1,03 0,60 0,93 276 94,2% Bendiksen/Hasan 4,80 
Viscoso/Ar 
8,7 cP 
5° 1,21 0,52 0,95 309 96,0% Bendiksen/Hasan 4,11 
Viscoso/Ar 
17,8 cP 
5° 1,36 0,49 0,96 314 96,2% Bendiksen/Nicklin 3,92 
Viscoso/Ar 
30,1 cP 
5° 1,40 0,46 0,97 300 98,5% Bendiksen/Nicklin 3,90 
Viscoso/Ar 
155 cP 
5° 2,14 0,28 0,99 323 99,8% Bendiksen/Nicklin 4,36 
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• O modelo de Zabaras (2000) para duto circular inclinados, no qual o autor se 
baseou no trabalho de Gregory e Scott (1969). 
 
 𝑓𝑢 = 0.0226(0.836 + 2.75 sin 𝜃
0.25) [(
𝑗1
𝑔𝐷
)(
19.75
𝑉𝑚
+ 𝑉𝑚)]
1.2
 (4.7) 
 
onde a velocidade de mistura para o centro de massa é definida como: 
 
 𝑉𝑚 =
(1 − 𝛼)𝜌1𝑉1 + 𝛼𝜌2𝑉2
𝜌𝑚
 (4.8) 
 
e a massa específica da mistura é dada como: 
 
 𝜌𝑚 = (1 − 𝛼)𝜌1 + 𝛼𝜌2 (4.9) 
 
• Hernandez-Perez et al. (2010) propõe uma correlação para estimar a frequência 
de células unitárias para dutos circulares baseado em correlações horizontal 𝑓𝑢,ℎ 
e totalmente vertical 𝑓𝑢,𝑣  (Eq. (4.10)). No qual 𝑓𝑢,ℎ  é estimada utilizando a relação 
de Gregory e Scott (1969) (Eq. (4.11)) e para a seção vertical o autor propõe uma 
nova correlação utilizando dados experimentais bifásico água-ar (Eq. (4.12)). 
 
 𝑓𝑢 = 𝑓𝑢,ℎ cos θ + 𝑓𝑢,𝑣 sen θ (4.10) 
 𝑓𝑢,ℎ = 0.0226 [(
𝑗1
𝑔𝐷
)(
19.75
𝑉𝑚
+ 𝑉𝑚)]
1.2
 (4.11) 
 𝑓𝑢,𝑣 = 0.8428 [(
𝑗1
𝑔𝐷
)(
19.75
𝑉𝑚
+ 𝑉𝑚)]
0,25
 (4.12) 
 
• Ibarra et al. (2019) propõe uma correlação para duto anular levemente inclinado 
(Eq. (4.13)), no qual relaciona o holdup de líquido com e sem escorregamento 
com a velocidade da bolha de Taylor e o diâmetro hidráulico. 
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𝑓𝑢𝐷𝐻
𝑉𝑇𝐵
=
1
102
[3,4 (
𝐻𝐿
𝐻𝑆𝐿
)
2
+ 0,065 + 3,9sen𝜃] (4.13) 
 
onde o 𝐻𝑆𝐿  e 𝐻𝐿  representam respectivamente Holdup de líquido com e sem escorregamento, 
no qual 𝐻𝐿  é estimado através da Equação (4.14) e 𝐻𝑆𝐿  é estimada através da relação Gregory 
et al. (1978) (Eq. (4.15)). 
 
 𝐻𝐿 = 
𝑗1
𝑗𝑚
 (4.14) 
 
𝐻𝐿𝑠 =  
1
1 + (
𝑗𝑚
8,66)
1,39 (4.15) 
 
Os resultados da comparação entre os dados experimentais em comparação com os 
modelos presente na literatura (Figura 4.29) expõem uma discordância, o que já era esperada 
visto que o escoamento no interior do duto anular não é desenvolvido. Outro fato que pode 
contribuir para esse desvio deve-se ao gás ser injetado na entrada da bancada, o que em vazões 
maiores de líquido ocasiona quantidades maiores de células unitárias (bolhas alongadas mais 
golfadas de líquido). Vale ressaltar que o S-BCSS tem uma configuração interna com junções 
e centralizadores que não possibilitam o desenvolvimento do escoamento e que todos os 
modelos testados foram desenvolvidos e validados para o padrão de escoamento desenvolvido 
golfadas. 
Observou-se uma média de 3,6 golfadas por segundo para os resultados experimentais. 
Este resultado teve uma ordem de grandeza de 2 a 4 vezes maior o encontrado nos modelos 
estudados. 
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Figura 4.29 – Comparação da frequência de golfadas (𝑓𝑢) para os dados medidos com o 
modelo de Zabaras (2000). 
Em resumo, observa-se o aumento de 𝐶0 com o aumento da inclinação e da viscosidade 
do líquido. De forma contraria 𝑉∞𝑇𝐵  diminui com a inclinação e a viscosidade para a maioria 
dos casos. E apesar dos dados experimentais seguirem as mesmas tendências e ordens de 
grandezas dos modelos não ouve um consenso na previsão de 𝑉∞𝑇𝐵 , com a maior incidência de 
Bendiksen/Nicklin. A velocidade de bolha 𝑉𝑇𝐵 teve um bom ajuste quando comparado com os 
valores estimados pelo modelo de Nicklin (1962). Por fim, observou-se que a quantidade de 
células unitárias para o escoamento não desenvolvido promovido no duto anular é maior que o 
que foi previsto para modelos desenvolvidos para escoamentos desenvolvidos. 
4.3 Estimativa da Eficiência de Separação 
Nesta seção serão investigadas as eficiências de separação gás-líquido no intake. No qual 
será estimada a separação natural experimental para os ensaios água-ar em diversas inclinações 
e para as soluções viscosas na inclinação de 5° com a horizontal.  
O processo de separação gás-líquido, foco principal de estudo desse trabalho fica evidente 
com a visualização do escoamento, onde observa-se que nem todo o gás advindo do duto anular 
é dragado pelos furos do intake, como pode ser observado na Figura 4.30.  
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Figura 4.30 – Bolha não dragada pelos furos do intake (Vista lateral). 
Durante os experimentos a eficiência de separação média foi estimada para cada caso da 
matriz experimental. O procedimento foi feito como proposto por Vieira (2018) em que o duto 
anular é alagado com líquido pela drenagem do gás acumulado no topo. A eficiência de 
separação é estimada a partir da medição do tempo necessário para a drenagem do líquido no 
duto anular até que a interface gás-líquido atinja a marca de referência localizada a 1,98 m do 
topo como 5 repetições (Figura 4.31). 
 
 
Figura 4.31 – Esquema de aquisição de tempo no topo anular para estimar a eficiência de 
separação média. 
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Com o tempo e as vazões medidas estima-se o volume de gás injetado e a partir da posição 
do nível drenado estima-se o volume de gás acumulado no topo. De posse destes dados, o 
cálculo da eficiência média é realizado pela Equação (4.16). 
 
 ?̅? =
𝑉𝑇𝑂𝑃𝑂
𝑉𝐴𝑁𝑈𝐿𝐴𝑅
=
∫ (𝑄2 −𝑄2𝑠)𝑑𝑡
𝑡𝑑
0
∫ 𝑄2𝑑𝑡
𝑡𝑑
0
 (4.16) 
 
onde 𝑉𝑇𝑂𝑃𝑂 e 𝑉𝐴𝑁𝑈𝐿𝐴𝑅  são os volumes de gás acumulado no topo e injetado no duto anular 
respectivamente, 𝑄2 e 𝑄2𝑠  são as vazões de gás no duto anular e sugadas pelo intake 
respectivamente e 𝑡𝑑 é o tempo de drenagem cronometrado. Deve-se ressaltar que, conforme 
indicado na Eq. (4.16), este procedimento obtém a eficiência média e é uma estimativa. 
Antes de iniciar os ensaios experimentais inclinados bifásico água-ar, foram obtidas as 
eficiências de separação médias para a matriz de testes previamente definida na Tabela 3.6 na 
inclinação de 5° com o objetivo de comparar os resultados obtidos previamente por Viera 
(2018) e validar a bancada e a instrumentação, para então iniciar os testes em 15°, 30°, 45° e 
60° com a horizontal e posteriormente os ensaios viscosos. A Figura 4.32 apresenta os 
resultados obtidos. O gráfico mostra a eficiência de separação média estimada como função do 
número de Froude da mistura variando a fração de vazio sem escorregamento (λ) de 10 % a 50 
%, na qual as linhas destacam os ensaios realizados por Vieira (2018) e os pontos a os ensaios 
de validação. 
O número de Froude bifásico para a mistura é dado por Shoham (2005): 
 
 𝐹𝑟𝑚
2 =
𝜌1
𝜌1 − 𝜌2
 
𝑗𝑚
2
𝐷𝐻𝑔 cos 𝜃
 (4.17) 
 
onde 𝜌1 e 𝜌2 são as massas específicas das fases líquida e gasosa, respectivamente. 𝑗𝑚 é a 
velocidade superficial de mistura, 𝐷𝐻 é o diâmetro hidráulico equivalente do duto anular, 𝑔 a 
aceleração da gravida e 𝜃 representa a inclinação da bancada experimental. Os resultados 
obtidos a partir dos experimentos em água-ar para a mesma inclinação utilizada por Vieira 
(2018), 5°, tiveram um excelente ajuste (Figura 4.32). Diante dos resultados foi possível iniciar 
os demais ensaios. 
125 
 
 
Figura 4.32 – Comparação de resultados água-ar em 5° para validação da bancada e da 
instrumentação. 
 Escoamento Bifásico Água-Ar 
Após constatada a similaridade entre os ensaios em 5°, no qual fica evidente o declínio 
exponencial da eficiência de separação com o aumento do número de Froude, foram iniciados 
os experimentos água-ar nas demais inclinações de 15°, 30°, 45° e 60°. Foi considerada a 
mesma metodologia experimental descrita no início da seção 3.5.2 e o procedimento descrito 
no início da seção 4.3 para estimar a eficiência de separação média. A Figura 4.33 apresenta os 
resultados das eficiências média de separação estimada para cada inclinação como função do 
número de Froude de mistura. 
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Figura 4.33 – Eficiência de separação média em função do número de Froude de mistura 
para diferentes inclinações de 15°, 30°, 45° e 60° (BD – Padrão de escoamento Bolhas 
Dispersas). 
As mesmas eficiências de separação foram confrontadas com as velocidades superficiais 
de mistura para cada inclinação testada, como destaca a Figura 4.34. 
Analisando os resultados exibidos nas Figura 4.33 e Figura 4.34 fica evidente que as 
eficiências de separação estimadas tendem a 100% quando a vazão de líquido tende à zero, isto 
é, nenhuma bolha seria sugada pelo intake e todas iriam para o topo. E tendem à zero quando a 
vazão de líquido tende ao infinito, no qual todas as bolhas seriam sugadas devido ao arrasto da 
fase líquida. Estes resultados eram esperados pelo que foi reportado na literatura (Alhanati, 
1993; Alhanati et al., 1994; Lea e Bearden, 1982a, 1982b e Vieira, 2018).  
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Figura 4.34 – Eficiência de separação média em função da velocidade de mistura para 
diferentes inclinações 15°, 30° 45° e 60° (BD – Padrão de escoamento Bolhas Dispersas). 
No entanto, para as inclinações de 45° e 60° identificou-se pontos de inflexão na 
eficiência de separação (quadrados negros indicados nos gráficos de 45° e 60°) nos casos de 
fração de vazio sem escorregamento mais baixas (10% e 20%) com maiores velocidades de 
mistura (𝑗𝑚). Nestes pontos foram identificadas alterações no padrão de escoamento de 
intermitente, que foi o padrão observado para a maior parte da matriz de teste como exposto na 
seção 4.1.1, para bolhas dispersas. O padrão identificado nos pontos de inflexão pode ser 
observado nas imagens do escoamento no dorso do duto anular à montante ao intake Figura 
4.35).  
O que se observa através das imagens da Figura 4.35 (Caso 26 – 45° – J1 = 1,00 m/s, J2 
= 0,11 m/s, λ = 0,1) é que o trem de bolhas dispersas escoa predominantemente pelo dorso do 
duto (Figura 4.35.a) e ao chegar no intake (Figura 4.35.b) as bolhas menores são dragadas em 
sua maioria apenas pelo furo superior do intake. Tal condição faz com que grande parte das 
bolhas não sejam dragadas e passem direto pelo intake, migrando e acumulando no topo do 
duto anular. Fazendo assim, o tempo médio de acúmulo de gás no topo menor e, 
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consequentemente, a eficiência de separação média nestes pontos aumenta (quadrados negros 
nas Figura 4.33 e Figura 4.34). Após o duto anular do topo da bancada estar acumulado pelo 
gás, as bolhas dispersas que continuam a transitar pelo dorso do duto recirculam e, assim, são 
dragadas pelos furos inferiores (Figura 4.35.b). 
 
(a)  
 
(b) 
Figura 4.35 – Caso onde observou-se mudança no padrão de escoamento. (a) Vista do dorso 
do duto anular à montante. (b) Vista lateral do intake; (Caso 26 – 45° – J1 = 1,00 m/s, J2 = 
0,11 m/s, λ = 0,1 – Bolhas) 
A incerteza do cálculo da eficiência de separação foi estimada através do desvio padrão 
das cinco medidas, as barras de erro foram ocultadas dos gráficos devido ao fato de que para a 
maioria dos casos o erro é menor que 1%. O que se observou é que o desvio padrão tem um 
leve aumento para os casos de menor vazão de líquido (0,10 m/s), no entanto, o valor não 
ultrapassa o valor de 4%. 
Também foram plotadas curvas de mesma fração de vazio sem deslizamento (λ) para as 
diferentes inclinações com o objetivo de identificar qualquer eventual disparidade entre elas. 
Os gráficos apresentados na Figura 4.36 tem a eficiência de separação como função da 
velocidade de mistura. 
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Figura 4.36 – Comparação das diferentes frações de vazio sem deslizamento para diferentes 
inclinações. 
Identifica-se após uma análise dos resultados que para estes casos estudados a eficiência 
de separação média estimada experimentalmente não sofre significativa influência em função 
da inclinação. As exceções ocorrem em frações de vazio mais baixas (10% e 20%) e com 
maiores velocidades de mistura nas inclinações de 45° e 60°, que são os casos (21, 26 e 27) e 
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foi reportado acima e na seção 4.1.1, indicando a influência da mudança de padrão de 
escoamento de intermitente para bolhas dispersas. 
 Escoamento Bifásico Fluido Viscoso-ar em 5° 
As eficiências de separação médias foram estimadas para os ensaios viscosos na 
inclinação de 5° (solução 1, Solução 2, Solução 3, solução 4 e solução 5). A Figura 4.37 e a 
Figura 4.38 destacam os resultados obtidos destas eficiências como função do número de 
Reynolds de Mistura (Eq. (4.18)) (para incluir além dos efeitos inerciais o efeito da viscosidade, 
visto que a inclinação é constante) e da velocidade superficial de mistura, respectivamente. 
Assim como observado nos resultados inclinados, a eficiência tende assintoticamente a zero 
com o aumento do número de Reynolds de mistura (que seria a mesma relação com o Froude 
de mistura) e da vazão de líquido. E tende a 100% quando a vazão de líquido tende à zero. 
Assim como é reportado na literatura, aqui percebe-se também um pequeno aumento da 
eficiência de separação com o aumento da fração de vazio. 
O número de Reynolds bifásico para a mistura é dado por Shoham (2005): 
 
 𝑅𝑒𝑚 =
𝜌m 𝑗𝑚𝐷𝐻
𝜇𝑚
 (4.18) 
 
A massa específica e a viscosidade da mistura são definidas como: 
 
 𝜌𝑚 = (1 − 𝜆)𝜌1 + 𝜆𝜌2𝜌𝑚 (4.19) 
 𝜇𝑚 = (1 − 𝜆)𝜇1 + 𝜆𝜇2𝜇𝑚 (4.20) 
 
Pode-se observar nos gráficos da eficiência de separação em função do número de 
Reynolds de mistura (Figura 4.37) uma acentuada redução do número de Reynolds de mistura 
com o aumento da viscosidade, o que já era esperado, visto que pela Equação (4.18), o número 
de Reynolds é inversamente proporcional à viscosidade. Diante dos resultados, o escoamento 
no interior do duto anular se apresenta turbulento para quase toda a matriz de teste da solução 
1 (𝑅𝑒𝑚 > 2300), com exceção dos casos de menor vazão de líquido, e  laminar (𝑅𝑒𝑚 ≤ 2300) 
para toda a matriz de teste para as solução 4 e 5. 
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(a) 
  
(b) (c) 
  
(d) (e) 
Figura 4.37 – Eficiência de separação média em função do número de Reynolds de mistura 
para diferentes viscosidades – (a) Solução 1; (b) Solução 2; (c) Solução 3; (d) Solução 4 e 
(e) Solução 5. 
Comparando os gráficos de eficiência para as diferentes viscosidades, é importante 
destacar que a medida em que se aumenta a viscosidade, principalmente para a solução 5, a 
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eficiência de separação nos casos de velocidade superficial de líquido igual e acima de 𝑗1 = 0,41 
m/s caíram abruptamente e tenderam assintoticamente a 0. 
 
(a) 
  
(b) (c) 
  
(d) (e) 
Figura 4.38 – Eficiência de separação média em função da velocidade de mistura para 
diferentes viscosidades. – (a) Solução 1; (b) Solução 2; (c) Solução 3; (d) Solução 4 e (e) 
Solução 5. 
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Pode ser observado no gráfico (e) μ = 155 cP que todos os pontos aquisitados neste 
intervalo a eficiência está abaixo de 10%, o que não ocorre nas demais viscosidades. Assim, 
conclui-se que o aumento da viscosidade influencia no escoamento e dificulta a separação 
forçando praticamente todas as bolhas a serem arrastadas com o líquido pelo intake. 
Assim como nos ensaios água-ar em diferentes inclinações, as barras de erros foram 
ocultadas dos gráficos de eficiência de separação para os ensaios viscosos. Os desvios 
estimados não excederam o valor de 1% para a grande maioria dos casos. Fazendo assim com 
que as barras de erro fossem ocultadas pelos pontos. 
Os resultados obtidos para eficiência de separação estimada mostram o comportamento 
reportado na literatura, onde a eficiência tende assintoticamente a zero quando a vazão de 
líquido tende ao infinito, com ressalvas nos casos onde se identificou a alteração do padrão de 
escoamento de golfadas para bolhas dispersas (Figura 4.35). 
4.4 Estimativa do Escorregamento Radial 
Nesta seção todos os resultados obtidos para estimativa da eficiência de separação média 
experimental são comparados com o modelo proposto por Alhanati (1993). Consequentemente 
o escorregamento no sentido radial experimental é estimado, para propor novos ajuste no 
modelo proposto por Vieira (2018) para todos casos aqui estudados. 
Por falta de modelos adequados para o cálculo da eficiência de separação no S-BCSS em 
dutos anulares levemente inclinados, utilizou-se o modelo desenvolvido por Alhanati (1993) 
para o cálculo da eficiência de separação (Eq. (4.21)) e assim comparar com os dados 
experimentais expostos na seção 4.3.  
Para o cálculo do modelo de Alhanati, necessitou-se de um modelo de deslizamento 
visando estimar a fração de vazio in situ (Eq. (4.22)) no intake. Para tal estimativa foram 
utilizadas as medidas de velocidade de bolha e parâmetros do modelo de fluxo de deslizamento 
levantados na seção 4.2 da presente dissertação (Tabela 4.2) (Alhanati, 1993 e Vieira, 2018). 
 
 E = 1 − [
α
1 − α
] [
1 − 𝜆
𝜆
] (4.21) 
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 α =
𝑗1
𝑗𝑚
𝐶0 +
𝑉2𝐽
𝑗𝑚
 (4.22) 
 
As Figura 4.39 e Figura 4.40 apresentam os gráficos obtidos da comparação dos 
resultados das eficiências de separação para os ensaios experimentais com o modelo de Alhanti 
para os ensaios água-ar em diferentes inclinações e para os ensaios com as soluções viscosas-
ar, respectivamente. 
  
  
Figura 4.39 – Comparação da eficiência experimental com o Modelo de Alhanati (1993) 
para água-ar nas inclinações de 15°, 30°, 45° e 60°. 
Apesar de qualitativamente as curvas terem a mesma tendência, o que pode ser observado 
nos gráficos de diferentes viscosidades na inclinação de 5° (Figura 4.40), e que, 
quantitativamente, existe uma grande desvio entre o modelo e a eficiência estimada 
experimentalmente. Estes grandes desvios quantitativos encontrados entre o modelo e os dados 
experimentais para a eficiência de separação são ainda maiores nos casos mais inclinados (15°, 
45° e 60°) e para o caso mais viscoso (Solução 5). Os resultados que mostram uma relação 
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direta com os parâmetros de deslizamentos reportados na seção 4.2, onde encontrou-se altos 
valores para os coeficientes de distribuição (𝐶0) e baixos valores para a velocidade de 
escorregamento (𝑉∞𝑇𝐵). 
 
(a) 
  
(b) (c) 
  
(d) (e) 
Figura 4.40 – Comparação da eficiencia de separação com o Modelo de Alhanati (1993) 
para soluções viscosas – (a) Solução 1; (b) Solução 2; (c) Solução 3; (d) Solução 4 e (e) 
Solução. 
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A comparação com o modelo de Alhanati (1993), apesar de inadequada por se tratar de 
ambientes de estudo completamente diferentes, destaca a necessidade da inclusão do 
escorregamento na direção radial no modelo de eficiência de separação para o caso em estudo, 
como é proposto por Vieira (2018). 
Identificada a necessidade de estimar o escorregamento entre as fases no sentido radial, 
Vieira (2018) demonstra matematicamente em seu trabalho que o escorregamento entre as fases 
no sentido radial seria um desvio do modelo de Alhanati (1993) (Eq. (4.23). Com a fração de 
vazio estimada e eficiência de separação obtida através do modelo de Alhanati (1993), o 
próximo passo foi estimar o escorregamento no sentido radial no intake entre as fases líquida e 
gasosa (𝑣𝑠𝑟). Para o cálculo utilizou-se a equação deduzida e utilizada por Vieira (2018). 
Considera-se que a fração de vazio no intake é a mesma da encontrada no duto anular como 
proposto por Alhanati (1993). 
 
 𝐸 = 1 − [
(1 − 𝜆)
𝜆
] [
𝛼𝑝
(1 − 𝛼𝑝)
]
⏞            
𝐴𝑙ℎ𝑎𝑛𝑎𝑡𝑖
{1−(
𝐴𝑝
𝐴
) (
𝑣𝑠𝑟
𝑣1𝑟
)
⏞        
𝐷𝑒𝑠𝑣𝑖𝑜
} (4.23) 
 𝐸 = 1 + [(
𝛼𝑝
𝑗2
)𝑣𝑠𝑟] (
𝐴𝑝
𝐴
) − [
𝛼𝑝
(1 − 𝛼𝑝)
] (
𝑗1
𝑗2
) (4.24) 
 𝛼 = 𝛼𝑝 (4.25) 
 
no qual 𝐴𝑝 e 𝐴 são as áreas das portas do intake e de seção duto anular, respectivamente.  
Os resultados encontrados para o escorregamento entre as fases líquida e gasosa no 
sentido radial estão expressos nos gráficos presentes nas Figura 4.41 e Figura 4.42. Os 
resultados denotam que como observado nos gráficos da eficiência de separação média, o 
escorregamento no sentido radial no intake também tende a crescer com o aumento do número 
de Froude de mistura e com o aumento da vazão de mistura. Observa-se também que o 
escorregamento cresce com o aumento da inclinação da bancada e com o aumento da 
viscosidade, como pode ser identificado nos resultados expressos no eixo das ordenadas nas 
Figura 4.41 e Figura 4.42.  
Diferente do observado e reportado por Vieira (2018) para os experimentos água-ar em 
seção inclinada de 5°, para os casos aqui estudados não se observou a tendência que remonta 
137 
 
uma parábola invertida formada pelos pontos experimentais. O que se observa é uma tendência 
linear crescente, onde a taxa de crescimento do escorregamento radial parece não decair com o 
aumento da velocidade de mistura, o que seria fisicamente incorreto. Com a exceção dos casos 
de maior velocidade de líquido (j1 = 1,00 m/s) com principalmente 10% e 20% de fração de 
vazio que, nitidamente se desprendem da “reta”, parecem tender a estabilizar em determinados 
valores, o que pode ser melhor visualizado nos gráficos de 45° e 60°. Os casos em que se 
observou este fenômeno são os mesmos casos em que se observou a inflexão na eficiência de 
separação média e a mudança no padrão de escoamento de intermitentes golfadas para bolhas 
dispersas (Figura 4.35).  
  
  
Figura 4.41 – Escorregamento radial médio 𝑣𝑠𝑟 estimado em função do número de Froude 
da mistura para as inclinações de 15°, 30°, 45° e 60°. 
Como dito, o escorregamento radial estimado tende a crescer com o aumento da 
viscosidade (Figura 4.42), e como descrito por Vieira (2018) as curvas das soluções 1, 2 e 3 
remontam uma parábola invertida. No entanto, com o aumento da viscosidade, os pontos 
tendem a crescer indefinidamente como uma reta com o aumento da vazão e do número de 
Froude de mistura. 
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(a) 
  
(b) (c) 
  
(d) (e) 
Figura 4.42 – Escorregamento radial médio 𝑣𝑠𝑟 estimado em função do número de Froude 
da mistura para diferentes viscosidades – (a) Solução 1; (b) Solução 2; (c) Solução 3; (d) 
Solução 4 e (e) Solução. 
Diante dos resultados aqui expostos, é identificada a necessidade de um modelo para 
estimar o escorregamento no sentido radial em que os valores não tendam ao infinito e tenham 
um crescimento assintoticamente limitado. Visto isto, Vieira (2018) propõe o modelo semi-
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analítico para estimar o escorregamento no sentido radial para separador gás-líquido anular 
inclinado. A Equação (2.28) demostra a dependência do número de Froude de Mistura para 
estimar o escorregamento radial, assim como os parâmetros 𝑣𝑠𝑟̅̅ ̅̅
0, 𝑎 e 𝑏. O autor ainda destaca 
que a curva teria o comportamento exibido na Figura 4.43, que mostra o escorregamento radial 
médio em relação ao número de Froude de mistura. 
 
 𝑣𝑠𝑟̅̅ ̅̅ ≅ 𝑣𝑠𝑟̅̅ ̅̅
0 𝑎𝐹𝑟𝑚
2 − 1
𝑏𝐹𝑟𝑚2 − 1
 (4.26) 
 
onde 𝑣𝑠𝑟̅̅ ̅̅
0, 𝑎 e 𝑏 são dados por: 
 
 𝑣𝑠𝑟̅̅ ̅̅
0 = 𝑣𝑠𝑧 (
𝐶𝐴𝑧
∞
𝐶𝐴𝑟
∞ 𝑡𝑎𝑛 𝜃
) (4.27) 
 𝑎 = (
𝐴
𝐴𝑝
)
2
(
1 − 𝜆
1 − 𝛼
)
2
{1 + ∆𝐶𝑟
∞ [1 − (1 − 𝐸)2 (
1 − 𝛼
𝛼
𝜆
1 − 𝜆
)
2
]} (4.28) 
 𝑏 = (
𝐷𝐻
2𝐷𝑝 𝑡𝑎𝑛 𝜃
) (
1 − 𝜆
1 − 𝛼
)
2
{1 + ∆𝐶𝑧
∞ [1 − (1 − 𝐸2) (
1 − 𝛼
𝛼
𝜆
1 − 𝜆
)
2
]} (4.29) 
 
Diante da dificuldade para estimar os parâmetros 𝑣𝑠𝑟̅̅ ̅̅
0, 𝑎 e 𝑏, devido ao fato das equações 
serem transcendentais e em paralelo não existir equações constitutivas disponíveis na literatura 
para o fechamento do modelo o autor propõe estimar os parâmetros através do método dos 
mínimos quadrados não linear para seus dados experimentais (Tabela 2.3). Nesta seção foram 
calculados novos ajustes da mesma maneira, utilizando a regressão dos dados experimentais 
utilizando o método dos mínimos quadrados não lineares para cada caso, além de todos os casos 
viscosos na inclinação de 5° e para todos os casos estudados.  
Nas Figura 4.44 e Figura 4.45 pode-se observar o comportamento da curva de ajuste, e 
verifica que as curvas tem o comportamento reportado por Vieira (2018) (Figura 4.43). Tal 
comportamento denota que o escorregamento não tende mais ao infinito com o crescimento da 
velocidade superficial de mistura e do número de Froude de mistura. 
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Figura 4.43 – Escorregamento radial em função do numero de Froude de mistura (Vieira, 
2018). 
  
(a) (b) 
  
(c) (d) 
Figura 4.44 – Escorregamento radial médio 𝑣𝑠𝑟 estimado em função do número de Froude 
da mistura para diferentes viscosidades. (a) 15°; (b) 30°; (c) 45° e (d) 60°. 
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(a) 
  
(b) (c) 
  
(d) (e) 
Figura 4.45 – Escorregamento radial médio 𝑣𝑠𝑟 estimado em função do número de Froude 
da mistura para diferentes viscosidades – (a) Solução 1; (b) Solução 2; (c) Solução 3; (d) 
Solução 4 e (e) Solução. 
Os novos ajustes realizados para os casos estudados tiveram uma excelente concordância 
com os resultados obtidos experimentalmente, como pode ser observado nos próprios gráficos 
e na Tabela 4.3 que contém todos os resultados calculados. Os resultados indicam um 
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coeficiente de determinação 𝑅2 acima de 0,95 para os casos viscosos e acima de 0,90 para os 
casos água-ar em diferentes inclinações. No entanto, quando realizado o ajuste para todos os 
casos viscosos em 5° com a horizontal e para todos os casos estudados (ensaios viscosos mais 
ensaios (5°) e em diferentes inclinações 15°, 30°, 45° e 60°) o ajuste não é satisfatório, obtendo 
um coeficiente de determinação 0,77 e 0,65, respectivamente. 
Tabela 4.3 – Ajustes para o modelo de Escorregamento Radial. 
Casos Estudados Parâmetros 
Fluidos de 
Trabalho 
θ 𝝁𝒍 𝒗𝒔𝒓̅̅ ̅̅
𝟎 𝒂 𝒃 R² 
[°] [cP] [m/s] [-] [-] [-] 
Água/ar 5° 0,967 0,15 20,00 -2,03 0,94 
Água/ar 15° 0,967 0,12 20,00 -0,66 0,93 
Água/ar 30° 0,967 0,11 20,00 -0,45 0,95 
Água/ar 45° 0,967 0,09 20,00 -0,23 0,91 
Água/ar 60° 0,967 0,06 20,00 -0,14 0,94 
Solução 1 5° 2,3 0,12 20,00 -1,34 0,95 
Solução 2 5° 8,7 0,09 20,00 -0,77 0,95 
Solução 3 5° 17,8 0,13 20,00 -0,80 0,96 
Solução 4 5° 30,1 0,09 20,00 -0,63 0,97 
Solução 5 5° 155 0,15 20,00 -0,65 0,98 
Todos Viscosos 5° - 0,12 20,00 -1,11 0,77 
Todos Testes - - 0,13 20,00 -0,96 0,65 
 
Analisando os resultados encontrados para os ajustes do modelo de escorregamento radial 
proposto por Vieira (2018), é possível identificar que o valor do parâmetro 𝑎 se mantem 
constante para todos os ensaios, com o valor de 20. Isto é um indicativo de uma relação única 
entre o termo ∆𝐶𝑟
∞, que são os coeficientes de massa adicionada e Basset agrupados no sentido 
radial e os demais termos do escoamento. O valor de 𝑏, como dito na revisão tem o sinal 
negativo para todos os casos, o que valida o ajuste fisicamente. Pode-se constatar que o valor 
aumenta à medida em que a bancada é inclinada e com o aumento da viscosidade, em 
praticamente todos os casos. 
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Ao comparar os resultados obtidos para o parâmetro 𝑣𝑠𝑟̅̅ ̅̅
0 identifica-se uma relação linear 
entre os ensaios água-ar inclinado, no qual, através do gráfico da Figura 4.46, pode-se afirmar 
que o 𝑣𝑠𝑟̅̅ ̅̅
0 diminui com o aumento da inclinação, onde 𝑣𝑠𝑟̅̅ ̅̅
0 = 0,15 𝑚/𝑠 na inclinação de 5° e 
chega em 𝑣𝑠𝑟̅̅ ̅̅
0 = 0,06 𝑚/𝑠 na inclinação de 60°. Está redução pode ser explicada por uma 
maior homogeneização do escoamento conforme a inclinação aumenta. Para os casos viscosos, 
nada pode se afirmar sobre os resultados. Visto que o modelo é escrito para casos inclinados 
utilizando o número de Froude de mistura, é importante ressaltar a necessidade de extrapolar o 
modelo com o objetivo de incluir a componente viscosa, como com o número de Reynolds, por 
exemplo. 
 
Figura 4.46 – Evolução de 𝑣𝑠𝑟̅̅ ̅̅
0 para os casos inclinados. 
Em resumo, os resultados obtidos para eficiência de separação experimental quando 
comparados com o modelo de Alhanati (1993) mostram grandes desvios quantitativos, o que se 
deve principalmente à consideração ou não do escorregamento no sentido radial. Uma análise 
mostra que, como esperado, o escorregamento radial estimado cresce com o aumento da vazão 
de líquido e do número de Froude. No entanto, para os casos mais inclinados o escorregamento 
parece crescer indefinidamente de maneira linear, o que é fisicamente incorreto. Já estimado 
através do modelo proposto por Vieira (2018), este parece estabilizar através dos novos ajustes 
propostos para cada caso. O modelo teve excelente concordância com os dados medidos com 
𝑅2 acima de 0,91 para todos os casos, no entanto quando analisado para todos os casos viscosos 
não foi obtido um resultado satisfatório. 
Os resultados aqui apresentados servem para estudos futuros de melhorias de modelos de 
previsão de segregação de fases. Entretanto, há a necessidade de aprofundamento na 
modelagem de tais escoamentos visando um melhor entendimento dos fenômenos observados. 
144 
 
5  CONCLUSÕES 
Este trabalho apresenta novos resultados experimentais e observações sobre escoamento 
bifásico em dutos anulares. Em relação aos resultados discutidos ao longo do trabalho são 
obtidas as seguintes conclusões: 
• O modelo de Barnea et al. (1987) com as modificações propostas por Caetano et al. 
(1992b) previram corretamente o padrão intermitente em todas as inclinações, obtendo 
com exatidão o padrão golfadas para a maioria dos pontos da matriz de testes  na 
inclinação de 5° tanto água-ar quanto viscoso-ar. No entanto, à medida que a inclinação 
foi aumentando apareceram outros padrões como transição do padrão de golfadas para 
bolhas, bolhas dispersas e agitante, o que indica a necessidade de melhoria em tais 
modelos; 
• Vários detalhes foram visualizados e relatados nos dutos anulares, como a presença de 
bolhas em zigue-zague e o aumento da irregularidade das mesmas à medida que a 
inclinação do duto aumenta, além da interferência dos centralizadores no formato das 
bolhas de ar nos fluidos mais viscosos. 
• Na região do intake foram observados escoamentos secundários como vórtices e 
recirculações ao longo do tempo. Os vórtices foram observados com mais frequência e 
intensidade nas inclinações mais elevadas. Foi observado também uma região de baixa 
pressão acima do furo superior do intake nos testes viscosos. 
• Os parâmetros de deslizamento (𝐶0 e  𝑉∞𝑇𝐵) obtidos através do modelo de Nicklin 
(1962), mostraram que C0 teve um gradativo aumento com o aumento da inclinação e 
da viscosidade enquanto o 𝑉∞𝑇𝐵  diminuiu, o que é reportado na literatura. 
• Os modelos que mais se aproximaram dos 𝑉∞𝑇𝐵  calculados foram Bendikisen/Nicklin 
e Bendikisen/ Hasan. 
• Os pistões de líquidos normalizadas pelo diâmetro hidráulico (LS/DH) equivalente se 
aproximam do reportado por Vieira (2018), porém contrariam o reportado por Taitel et 
al. (1980) e adotado por Caetano et al. (1992), devido ao que parece ser pelo fato de o 
escoamento não estar desenvolvido. 
• A frequência de células unitárias encontradas experimentalmente foi maior que a 
prevista pelos modelos disponíveis na literatura, o que se deve principalmente pelo 
escoamento dentro do duto anular em questão não estar desenvolvido.  
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• Como observado na literatura, há uma redução exponencial da eficiência da separação 
com o aumento da velocidade da mistura e do número de Froude. Isso mostra que 
quando os efeitos inerciais se tornam maiores do que os da flutuabilidade, a fase líquida 
transporta praticamente todo o gás através da entrada. Isso é observado para todas as 
inclinações para todas as frações de vazio sem escorregamento. 
• Em alguns casos de baixa fração de vazio sem escorregamento e altas velocidades de 
mistura, há uma mudança na tendência de separação. Através das observações 
experimentais, mudanças nos padrões de escoamento foram responsáveis por esse 
efeito. 
• Os resultados experimentais obtidos para a eficiência de separação concordam 
qualitativamente com o modelo de Alhanati (1993), porém há grandes desvios 
quantitativos. Estes desvios devem-se ao fato do escorregamento radial ser considerado 
ou não. 
• Como esperado, o escorregamento radial estimado cresce com o aumento da vazão e 
com o aumento do número de Froude. No entanto para os casos mais inclinados o 
escorregamento parece crescer indefinidamente de maneira linear, o que é fisicamente 
incorreto.  
• Estimado através do modelo proposto por Vieira (2018), o escorregamento radial parece 
estabilizar através dos novos ajustes propostos para cada caso. O modelo teve excelente 
concordância com os dados experimentais com R² acima de 0,91 para todos os casos.  
Em resumo, o estudo realizado no interior da bancada desenvolvida similar a um protótipo 
S-BCSS é novo. Os resultados obtidos sugerem que o escoamento no interior do duto anular do 
S-BCSS é diferente da grande maioria dos estudos encontrados na literatura. Os resultados 
encontrados neste estudo ainda podem ser mais explorados e utilizados para melhorar o 
funcionamento e o desempenho do equipamento em questão. 
5.1 Sugestões de Trabalhos Futuros: 
• Realização de experimentos com fluidos viscosos a diferentes inclinações como as 
testadas com escoamentos água-ar, principalmente abaixo de 30°; 
• Realização de experimentos com inclinações abaixo de 5° para análise dos mesmos 
fenômenos próximos à horizontal; 
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• Aprofundamento do estudo da modelagem da segregação de fases considerando o 
escorregamento no sentido radial; 
• Estudos de CFD e medições com sistema PIV, por exemplo, para validação das 
observações sobre escorregamento radial, regiões de recirculação, entre outras. 
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APÊNDICE A – Incerteza dos Instrumentos de Medições 
A precisão dos instrumentos utilizados nos ensaios experimentais é dada conforme 
catálogo do fabricante. Esses valores são apresentados na Tabela A.1. A incerteza do 
instrumento será considerada igual à precisão declarada pelo fabricante. 
Tabela A.1 – Precisão dos instrumentos utilizados segundo o fabricante. 
Variável Precisão segundo o Catálogo Incerteza Relativa 
𝑄𝑙(𝑎𝑙𝑡𝑎 𝑣𝑎𝑧ã𝑜) 0,15 % sobre o valor lido 𝑄𝑙 = ±0,15% 
𝑄𝑙(𝑏𝑎𝑖𝑥𝑎 𝑣𝑎𝑧ã𝑜) 0,05% sobre o valor lido 𝑄𝑙 = ±0,05% 
𝑄𝑔 0,035% sobre o valor lido 𝑄𝑔 = ±0,035% 
∆𝑃 0,25% do fundo de escala (8,6KPa) ∆𝑃 = ±0,25%. 
𝑃𝑛 0,075 do fundo de escala (4bar) 𝑃 = ±0,075%. 
𝑇1 0,01% fundo de escala 𝑇 = ±0,01%.. 
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APÊNDICE B – Calibração dos Instrumentos 
Neste apêndice são apresentados os resultados de todas as aferições de todas os 
instrumentos para as duas seções de testes. As aferições foram realizadas em duas etapas, 
primeiramente os instrumentos foram aferidos para os ensaios bifásicos água-ar em diferentes 
inclinações e posteriormente para os testes bifásicos com os fluidos viscosos-ar na inclinação 
de 5°.  
A metodologia para as aferições dos instrumentos de pressão e temperatura foram 
descritas na seção 0 e a seguir serão apresentados os gráficos com os resultados as curvas 
encontrados para cada instrumento, assim como as equações de ajuste de dados coletados que 
foram utilizadas no programa do Labview® para a aquisição dos dados experimentais e seus 
respectivos coeficiente de determinação R². 
Primeiro são apresentados os resultados utilizados para a aquisição dos dados para os 
ensaios bifásicos água-ar em diferentes inclinações. Das Figura B.1 a Figura B.4 estão presentes 
os sensores manométricos de pressão Rosemount®, a Figura B.5 mostra a curva da 
termoresitência PT-100 localizada na admissão da bancada experimental e por fim, das Figura 
B.6 a Figura B.8 os transdutores de pressão Validyne®. 
 
Figura B.1 – Curva de calibração do sensor de pressão P1 – PT1AD.  
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Figura B.2 – Curva de calibração do sensor de pressão P2 – PT2IN. 
 
Figura B.3 – Curva de calibração do sensor de pressão P3 – PT3TOP. 
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Figura B.4 – Curva de calibração do sensor de pressão P4 – PT4OUT. 
 
 
Figura B.5 – Curva de calibração do sensor de temperatura T1 – TT1AD. 
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Figura B.6 – Curva de calibração do transdutor de pressão DP1 – DP1AD. 
 
Figura B.7 – Curva de calibração do transdutor de pressão DP2 – DP2AD. 
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Figura B.8 – Curva de calibração do transdutor de pressão DP3 – DP3TOP. 
Os próximos gráficos mostram os resultados das aferições obtidas para os ensaios com 
fluidos viscosos-ar com a bancada na inclinação de 5°. Das Figura B.9 a Figura B.12 estão 
presentes os sensores manométricos de pressão Rosemount®, a Figura B.13 mostra a curva da 
termoresitência PT-100 localizada na admissão da bancada experimental e por fim, das Figura 
B.14 a Figura B.16 os transistores de pressão Validyne®. 
 
Figura B.9 – Curva de calibração do sensor de pressão P1 – PT1AD.  
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Figura B.10 – Curva de calibração do sensor de pressão P2 – PT2IN. 
 
Figura B.11 – Curva de calibração do sensor de pressão P3 – PT3TOP. 
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Figura B.12 – Curva de calibração do sensor de pressão P4 – PT4OUT. 
 
 
Figura B.13 – Curva de calibração do sensor de pressão T1 – TT1AD. 
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Figura B.14 – Curva de calibração do transdutor de pressão DP1 – DP1AD. 
 
 
Figura B.15 – Curva de calibração do transdutor de pressão DP2 – DP2AD. 
 
160 
 
 
Figura B.16 – Curva de calibração do transdutor de pressão DP3 – DP3TOP. 
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APÊNDICE C – Dados Experimentais 
Nem todos os pontos experimentais projetados foram processados, ocorrido por falhas 
parciais na aquisição ou na instrumentação ou por extrapolar a operação estável da bancada, 
que foram os casos das maiores velocidades superficiais de líquido para a solução 5, que 
extrapolou a pressão de operação de segurança da bancada (2 bar). A Tabela C.1 mostra todos 
os pontos aquisitados e processados para a dissertação. 
Tabela C.1 – (o) Pontos processados (x) Pontos não processados. 
Casos  Ensaios Inclinados Ensaios Viscosos 
Estudados 15° 30° 45° 60° 2,3 cP 8,7 cP 17,8 cP 30,1 cP 155 cP 
1 x x x x x x x x x 
2 x o x x o o o o o 
3 o o o o o o o o o 
4 o o o o o o o o o 
5 o o o o o o o o o 
6 o o o o o o o o o 
7 o o o o o o o o o 
8 o o o o o o o o o 
9 o o o o o o o o o 
10 o o o o o o o o o 
11 o o o o o o o o o 
12 o o o o o o o o o 
13 o o o o o o o o o 
14 o o o o o o o o o 
15 o o o o o o o o o 
16 o o o o o o o o o 
17 o o o o o o o o o 
18 o o o o o o o o o 
19 o o o o o o o o o 
20 o o o o o o o o o 
21 o o o o o o o o o 
22 o o o o o o o o o 
23 o o o o o o o o o 
24 o o o o o o o o o 
25 o o o o o o o o o 
26 o o o o o o o o x 
27 o o o o o o o o x 
28 o o o o o o o o x 
29 o o o o o o o o x 
30 o o o o o o o x x 
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APENDICE D – Ensaios Monofásicos 
Antes de iniciar os testes bifásicos, foram realizados ensaios monofásicos utilizando 
apenas o líquido (água e solução água-glicerina). O procedimento experimental adotado foi o 
mesmo utilizados para a aquisição dos dados bifásicos. No entanto, como não existe a variação 
da fração de vazio sem escorregamento, para cada caso estudado foram adquiridos 6 pontos 
experimentais como é descrito na Tabela D.1, referentes aos casos estudados na Tabela 3.6. 
Tabela D.1 – Pontos experimentais aquisitados para os ensaios monofásicos. 
Casos 
1 2 3 4 5 6 
1 – 5  6 – 10  11 – 15  16 – 20  21 – 25  26 – 30  
𝒋𝒎 [m/s] 0,10  0,19 0,41 0,54  0,67 1,00 
 
Os principais objetivos de conduzir os ensaios monofásicos foram validar os 
procedimentos experimentais para os ensaios bifásicos e também coletar dados de medições de 
pressão e temperatura ao longo da bancada experimental (Figura 3.12) para o estudo de CFD. 
Os resultados obtidos de ensaios monofásicos foram obtidos para os casos presentes na Tabela 
D.2.  
Tabela D.2 – Casos adquiridos para os ensaios monofásicos. 
Fluidos Inclinação Viscosidade [cP] 
Água  5° 0,967 
Água 45° 0,967 
Água 60° 0,967 
Solução água-glicerina 5° 2,3  
Solução água-glicerina 5° 8,7 
Solução água-glicerina 5° 17,8 
Solução água-glicerina 5° 30,1 
Solução água-glicerina 5° 155 
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ANEXO I – Análise Dimensional Conduzida por Vieira (2018) para o 
Projeto da Bancada Experimental 
A análise fenomenológica desenvolvida por Vieira, (2018) permitiu delimitar o problema 
e ter os indícios de quais fenômenos e parâmetros são mais importantes para o estudo do 
problema encontrado no S-BCSS no campo, portanto, primeiramente elencou-se as principais 
variáveis que afetam esses fenômenos (Tabela I. 1):  
Tabela I. 1 – Principais variáveis utilizadas na análise fenomenológica. 
Variáveis Nomenclaturas 
Geometria {𝐿𝑇 , 𝐿𝐴𝑁, 𝐿𝑆𝐸𝑃 , 𝐷𝐶𝐴𝑃 , (𝐷𝐶𝐴𝑃 −𝐷𝐼𝑁), 𝐷𝐼𝑁} 
Propriedades PVT e de Transporte {𝜌1, 𝜇1, 𝜌2, 𝜇2, 𝑔(𝜌1 − 𝜌2), 𝜎21} 
Escoamento {𝑄1, 𝑄2, 𝑃𝐴𝐷, , 𝐷𝑏} 
 
Onde 𝐿𝑇 , 𝐿𝐴𝑁, 𝐿𝑆𝐸𝑃 , 𝐷𝐶𝐴𝑃 , (𝐷𝐶𝐴𝑃 −𝐷𝐼𝑁), 𝐷𝐼𝑁 representam os comprimentos total, do duto 
anular e do separador no topo, além dos diâmetros da cápsula (externo), o diâmetro hidráulico 
equivalente e o diâmetro interno. As variáveis 𝜌1, 𝜇1, 𝜌2, 𝜇2, 𝑔(𝜌1 − 𝜌2), 𝜎21representam as 
massas específicas e viscosidades das fases líquida e gasosa respectivamente, empuxo 
específico e a tensão superficial entre as fases e por fim, 𝑄1, 𝑄2, 𝑃𝐴𝐷, 𝐷𝑏 representam as vazões 
volumétricas das fases líquida e gasosa, a pressão de admissão e o diâmetro característico das 
bolhas. 
Utilizando do  Teorema dos PI de Buckingham (Panton, 1966; White, 1991, 1999), ao 
escrever cada variável citada nos conjuntos (0.1). Como uma relação entre as dimensões 
fundamentais da mecânica, estas relações podem ser agrupadas em uma transformação linear 
M sendo os números adimensionais o kernel desta transformação linear:  
 [
𝐿
𝑀
𝑇
] |
|[
1 −3 −2 −1 0 −1 3
0 1 1 1 1 1 0
0 0 −2 −1 −2 −2 −1
]
⏟                        
[𝑀]
⏞                        
[𝐿 𝜌 𝑔∆𝜌 𝜇 𝜎 𝑃 𝑄]
|
| [
0
0
0
] (0.1) 
Das combinações obtidas, selecionadas com coeficientes inteiros e eliminadas as de alta 
ordem (fruto do produto de números adimensionais de ordem mais baixa), foram obtidos e 
reconhecidos os seguintes grupos adimensionais clássicos (Panton, 1966; Shoham, 2005; 
White, 1991, 1999; Vieira, 2018): 
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Número de Reynolds: definido como a razão entre forças inerciais e viscosas. Define 
turbulência. 
 
𝑅𝑒 =  
𝜌𝑚𝑄𝑚
𝐷𝐻𝜇𝑚
 (0.2) 
Número de Froude: definido como a relação entre forças inerciais e outra exercida por 
um campo (gravidade ou rotação). Importante em escoamento segregados. 
 
𝐹𝑟2 =
𝑄𝑚
2
𝑔𝜃𝐷𝐻
5  (0.3) 
Número de Eötvös: definido como a relação entre forças superficiais (tensão superficial) 
e volumétricas (empuxo). Junto com o número de Morton, define formato das bolhas/gotas em 
um escoamento multifásico. 
 
𝐸𝑜 =
𝑔(𝜌1 − 𝜌2)𝐷𝑏
2
𝜎21
 (0.4) 
Número de Morton: junto com o número de Eotvos, define formato das bolhas/gotas em 
um escoamento multifásico. 
 
𝑀𝑜 = 
𝑔𝜇1
4(𝜌1 − 𝜌2)
𝜌1
2𝜎21
3  (0.5) 
Por estarem diretamente ligados à turbulência e à segregação de fluidos, problemas mais 
relevantes e objeto de estudo do equipamento em questão, os números de Reynolds e de Froude 
foram considerados por Vieira, 2018 como os mais importantes para a descrição apropriada do 
escoamento e através deles foi possível definir a razão de aspecto do dispositivo real para o 
modelo construído no laboratório, assim como a similaridade dos fluidos reais para o modelo 
(Vieira, 2018).  
Outros adimensionais considerados foram a inclinação e a fração de vazio sem 
escorregamento, além de todas as variáveis relacionadas à dimensão espacial que foram 
consideradas similares simplesmente por usar-se o conceito da razão de aspecto.  
A razão de aspecto (𝜀) entre o dispositivo real (R) e o modelo construído no laboratório 
(M) é definida pelo quociente entre os diâmetros do dispositivo real e do modelo, onde o 
diâmetro hidráulico é definido pela subtração do diâmetro externo pelo diâmetro interno do 
duto anular (Nicklin, 1962; Vieira, 2018). 
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𝐷𝐻
𝑅
𝐷𝐻
𝑀 = 𝜀 (0.6) 
 𝐷𝐻 = 𝐷𝑒 − 𝐷𝑖 (0.7) 
A fração de vazios sem escorregamento λ e a vazão de mistura são definidas como a vazão 
volumétrica do gás dividido pela vazão volumétrica da mistura: 
 𝜆 =
𝑄2
(𝑄1 + 𝑄2)
=
𝑄2
𝑄𝑚
 (0.8) 
A massa específica e a viscosidade da mistura são definidas como: 
 𝜌𝑚 = (1 − 𝜆)𝜌1 + 𝜆𝜌2 = (1 − 𝜆)𝜌1 + 𝜆𝜌2 (0.9) 
 𝜇𝑚 = (1 − 𝜆)𝜇1 + 𝜆𝜇2 = (1 − 𝜆)𝜇1 + 𝜆𝜇2 (0.10) 
Vieira, 2018 escreveu uma razão de aspecto através dos números adimensionais de 
Reynolds e Froude. Na análise, sugeriu-se o uso das propriedades de mistura, pois além do 
escoamento ser multifásico, há indícios na literatura de que estes números escritos a partir de 
parâmetros de mistura são mais representativos, por exemplo, para o cálculo do gradiente de 
pressão usa-se fatores de fricção definidos em função do número de Reynolds da mistura, além 
do mais o número de Froude escrito para a mistura é utilizado como coordenada no mapa de 
padrão de escoamento do modelo de Beggs e Brill e possui uma relação interessante com a 
velocidade da bolha de Taylor VTB, como pode-se observar na análise que será demonstrada a 
seguir (Nicklin, 1962; Vieira, 2018). 
 Reescrevendo a equação de modelo de fluxo de escorregamento proposto por (Nicklin, 
1962) em função da velocidade superficial de gás, obtém-se: 
 𝑗2
𝛼
= 𝐶0𝑗𝑚 + 𝑉∞𝑇𝐵 (0.11) 
Após dividir a equação pela velocidade superficial de mistura: 
 
𝜆
𝛼
= 𝐶0 +
𝑉∞𝑇𝐵
𝑗𝑚
 (0.12) 
Utilizando o modelo proposto por Nicklin (1962), para a velocidade de ascensão da bolha 
de Taylor em um meio infinito e estacionário, e substituindo na Equação (0.12),  temos: 
 
𝜆
𝛼
= 𝐶0 + 𝐶1
√𝑔𝐷𝐻
𝑗𝑚
 (0.13) 
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Utilizando a relação de Froude (0.3) e substituindo em (0.13): 
 
𝜆
𝛼
= 𝐶0 + 𝐶1
1
𝐹𝑟𝑚
 (0.14) 
É visto que a Equação (0.14) possui uma relação direta entre o número de Froude, ou seja, 
para o padrão intermitente, que como reportado por Vieira, 2018, é o padrão predominante 
encontrado para a matriz de teste estudada, se a fração de vazio sem escorregamento 𝜆 e o 
número de Froude da mistura Frm forem similares entre o modelo e o dispositivo real, a fração 
de vazio com escorregamento também será para o padrão golfadas. 
Uma vez definido que serão usadas as propriedades de mistura, o número de Reynolds 
para dispositivo real e modelo seria: 
 
𝑅𝑒𝑚 = 𝑐𝑡𝑒 ↔(
𝜌𝑚𝑄𝑚
𝐷𝐻𝜇𝑚
)
𝑀
= (
𝜌𝑚𝑄𝑚
𝐷𝐻𝜇𝑚
)
𝑅
 (0.15) 
 
𝑄𝑚
𝑀 = [(
𝜇𝑚
𝜌𝑚
)
𝑀
(
𝜌𝑚
𝜇𝑚
)
𝑅
(
𝐷𝐻
𝑀
𝐷𝐻
𝑅)
𝑀
]𝑄𝑚
𝑅  (0.16) 
 
𝑄𝑚
𝑀 = [(
𝜇𝑚
𝜌𝑚
)
𝑀
(
𝜌𝑚
𝜇𝑚
)
𝑅
(
1
𝜀
)]𝑄𝑚
𝑅  (0.17) 
Para o número de Froude: 
 
𝐹𝑟𝑚
2 ↔ (
𝑄𝑚
2
𝑔𝜃𝐷𝐻
5)
𝑀
= (
𝑄𝑚
2
𝑔𝜃𝐷𝐻
5)
𝑅
 (0.18) 
 
𝑄𝑚
𝑀 = (
𝐷𝐻
𝑀
𝐷𝐻
𝑅)
5
2
𝑄𝑚
𝑅  (0.19) 
 
𝑄𝑚
𝑀 = (
1
𝜀
)
5
2
𝑄𝑚
𝑅  (0.20) 
Os números de Reynolds e de Froude só serão ambos similares se as Equações (0.17) e 
(0.20) representarem o mesmo mapeamento entre as vazões de mistura do modelo e do 
dispositivo real, portanto (Vieira, 2018): 
 
(
1
𝜀
)
5
2
= [(
𝜇𝑚
𝜌𝑚
)
𝑀
(
𝜌𝑚
𝜇𝑚
)
𝑅
(
1
𝜀
)] (0.21) 
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𝜀 = √[(
𝜌𝑚
𝜇𝑚
)
𝑀
(
𝜇𝑚
𝜌𝑚
)
𝑅
]
2
3
 (0.22) 
 
𝑄𝑚
𝑀 = (
1
𝜀
)
5
2
𝑄𝑚
𝑅  (0.23) 
 𝑄𝐿
𝑀 = (1 − 𝜆)𝑄𝑚
𝑀 (0.24) 
 𝑄𝐺
𝑀 = 𝜆𝑄𝑚
𝑀  (0.25) 
De posse de dados reais de operação e das propriedades dos fluidos fornecidos pela 
Petrobrás, estimou-se as frações de vazio sem escorregamento e as propriedades de mistura. 
Para obter a razão de aspecto que mantém os números de Reynolds e Froude similares, utilizou-
se a Equação (0.22) com as propriedades de mistura calculadas. Por fim, em posse da razão de 
aspecto, a obtenção da matriz de testes foi direta, dados os parâmetros de operação do 
dispositivo real. 
Definida a metodologia para o cálculo do fator de escala e da matriz de testes, o próximo 
passo adotado foi definir as propriedades dos fluidos de teste. As instalações do LabPetro 
podem manusear soluções em diversas concentrações de água e glicerina, sendo o ar 
pressurizado o gás utilizado, portanto o projeto consistiu em um problema de otimização, onde 
foi projetado as propriedades dos fluidos de trabalho do modelo em função de um fator de escala 
tal que o modelo coubesse fisicamente no LabPetro, (o fator de escala definido foi uma razão 
de aspecto de aproximadamente 2,72 onde a dimensão máxima do modelo não ultrapasse 4 m). 
Tabela I. 2 – Dimensões da bancada projetada. 
Descrição Variável Real [m] Modelo [m] 
Cápsula 𝐿𝑇 13,0 4,0 
Duto anular 𝐿𝐴𝑁2 4,0 1,4 
Topo não drenado 𝐿𝑇𝑜𝑝 7,0 2,6 
Diâmetro Interno 𝐷𝑖 0,203 0,075 
Diâmetro Externo 𝐷𝑒 0,296 0,110 
Diâmetro hidráulico 𝐷𝐻 0,093 0,035 
Razão de Aspecto 𝑟𝑎 0,68 0,68 
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A bancada foi construída por 2 tubos concêntricos com 4 m de comprimento com os 
diâmetros de 75 e 109 mm (diâmetro hidráulico de 34 mm e razão de aspecto de 0,68). O tubo 
externo de acrílico para possibilitar a visualização do escoamento e o interno de PVC. 
Com o problema devidamente posto, a partir de uma análise de sensibilidade, definiu-
se que este fluido de teste deve possuir as seguintes propriedades, as Equações (0.26), (0.27) e 
(0.28) a massa específica, viscosidade e tensão superficial da mistura, respectivamente (Segur, 
1953; Vieira, 2018): 
 
𝜌𝑙 ≅ 1075,7 
𝑘𝑔
𝑚3
 (0.26) 
 𝜇𝑙 ≅ 2,3 𝑐𝑃 (0.27) 
 
𝜎𝑙 ≅ 0,07 
𝑁
𝑚
 (0.28) 
Estas propriedades estão entre as da água e da glicerina (mais próximas às da água), o que 
sugere que uma solução dos dois fluidos possa cumprir tais requisitos, lembrando que são 
miscíveis. Considerando temperatura ambiente (25ºC) e uma pressão absoluta de operação de 
2 bar, uma solução aquosa com 32% wt de glicerina terá as propriedades demandadas, como 
indicado na Figura I.1. 
 
Figura I.1 – Propriedades água e glicerina do fluido de teste (Segur 1953). 
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Figura I.2 – Propriedades água e glicerina para a solução 2 (Segur 1953). 
 
 
Figura I.3 – Propriedades água e glicerina para a solução 3 (Segur 1953). 
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Figura I.4 – Propriedades água e glicerina para a solução 4(Segur 1953). 
 
 
Figura I.5 – Propriedades água e glicerina para a solução 5 (Segur 1953). 
 
